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Resumo 
Este trabalho é um estudo da oxidação do hidrogênio sobre catalisadores de Paládio 
suportados em Alumina. 
Foi utilizado um catalisador preparado no laboratório através da impreganção 
do sal precursor PdC/2 em Alumina extrudada e sinterizada. A decomposição 
do sal depositado no suporte foi feita através de tratamento térmico à 400°C e 
ativação por redução com hidrogênio à 300°C. Foi também utilizado um catalisa-
dor industrial de Paládio suportado em Alumina. 
Foram coletados dados cinéticos em uma instalação de bancada, contendo um 
reator de leito fixo, imerso em um banho termostático de óleo de silicone. A coleta 
dos dados cinéticos foi feita na faixa de temperatura de 80 a l50°C, razões molares 
hidrogênio/oxigênio de 199, 99 e 65.66 e yazões de 200 a 1200 N ml/min de mistura 
reagente. 
A interpretação dos d2.àos foi realizada pelo método diferencial de análise, 
determinando-se as ta.xas de reação através da técn]ca spline acoplada ao método 
da maximaverossimilhança e aplicou-se o rnétodo das taxas i:niciais para discrim]-
nar mecanismo5 de reação. O método integral de análise foi en1pre:g2.do 
determinar as constantes cinéticas da equação 
Foi utilizado um mecanismo de reação e a sistemática de Temkin para estabe-
lecer a equação da taxa de oxidação do hidrogênio sobre os catalisadores citados. 
O esquema de reação proposto lev-a em consideração a adsorção do oxigênio como 
etapa controladora da taxa de reação e a água adsorvida como fator resístivo na 
taxa de oxidação do hidrogênio. 
A Yalidade do mecanismo proposto foi testada com os dados experimentais 
coletados, e a estimatiYa dos parâmetros cinéticos da equação da taxa de reação 
foi realizada utilizando o sistema de programas SAS (Statistical Analysis Sistem). 
Os resultados obtidos demonstram a validade da equação da taxa derivada do 
mecanismo proposto, na faixa de temperatura de 80 a 150°C para os dados obtidos 
com ambos os catalisadores utilizados. 
v 
Abstract 
The work presents the study of oxidation of hydrogen over Palladiurn supported 
on Alumina. 
The catalyst was prepared by irnpregnation of the precursor salt PdC/2 on 
Alumina particles sized by extrusion and sintering. The salt decomposing at the 
surface was done by therrnal treatrnent at the temperature of 400°0 followed by 
reduction with hydrogen at 300°0. An industrial catalysts ofPalladiurn supported 
on Alumina was used too. 
The kinetic data was collected on a bench scale experimental set up involving 
a fixed bed tubular reactor imersed on an agitated oi] bath. The kinetic data 
measurements covered a tem per ature range from 80 to 150°0, a molar ratio of 
hydrogen/oxigen of 199, 99, 65.66 with fiow rate from 200 to 1200 N ml/min. 
The kinetic data analysis was made by differential method and the rates of 
reaction stabilished by spline technique coupled with the maximum likelihood 
principie and the method oí initial rates ·was applíed too. The integral method 
v:as emp]oyed to determinaie the kinectics constants of the reaction rate equation 
oxidation of hydrogen. 
A mechanism of reaction \\'as proposed utilizing TeiDJ;.in method and ihe re-
action rate w?.,.s deduced for the catalític oxidation oí hydrogen. The mechanism 
valídity was tested using the whole set of experimental data and the statistical 
software SAS (Statistical Analysis Sistems) in arder to estimate the parameters of 
the reaction rate equation. 
The results showed the the aplicability of the proposed rate equation on the 
temperature range from 80 to 150°0 for both catalysts utilized. 
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Capítulo 1 
Introdução 
Durante as duas últimas décadas a indústria eletrônica tem se expandido em maior 
proporção do que os outros setores industriais, talvez a redução dos custos na ma-
nufatura de componentes eletrônicos e o grande interesse no uso de equipamentos 
eletrônicos tenham contribuído para este fato. 
Apesar da contínua redução nos custos de fabricação dos chips eletrônicos, 
a qualidade exigida pelos mesmos tem aumentado. Para a obtenção de chips 
eletrônicos de boa qualidade é necessario o emprego de matérias primas com ele-
vados graus de pureza. 
Dma das matérias-primas fundamentais nos processos de produção de semi-
condutores é o gas hidrogênio ultra-puro~ ele é utilizado corno gás transportaàor 
de gases utilizados nos processos deposição química na fabrica.çâo dos chips. Os 
contarrünantes presentes neste tipo de gás é água e nitrogênio. 
àecorrênca apresentados~ nos propomos a estudar e desenvolver 
o processo de de hidrogênio do uso de ca.talisador de Pdj.Al2 0 3 
produzido através de técnica desenvolvida em nosso laboratório. O processo se 
constitui basicamente da etapa de reação de oxidação catalítica do hidrogênio e 
da etapa de remoção da água formada, por adsorção em peneira molecular. Este 
trabalho concentra-se na primeira etapa. 
O estudo compreende diversas etapas; a montagem de uma instalação em escala 
de laboratório para o estudo cinético desta reação, e de outras reações gás-sólido 
que venham a ser estudadas no futuro, a coleta dos dados cinéticos com o catalisa-
dor preparado no laboratório e com o catalisador industrial, a proposta da equação 
da taxa de reação para cada oxidação catalítica do hidrogênio e a determinação 
dos parâmetros a partir dos dados experimentais coletados. 
Por limitação do si tema de análise da instal-ação trabalhamos na faixa de 0.5%-
1.5%(v/v) de oxigênio na mistura reagente. 
Portanto entre os principais objetivos deste trabalho visamos, adquirir o conhe-
cimento da cinética de oxidação catalítica do hidrogênio por meio de um método 
científico, avançar no desenvolvimento do preparo do catalisador empregado e es-
tabelecer a equação da taxa de reação para ser empregada em futuras simulações 
computacionais do reator catalítico. 
Resumidamente, o capítulo dois apresenta a revisão bibliográfica com os as-
suntos mais pertinentes ao trabalho e o capítulo três descreve a montagem da 
instalação experimental e a sistemática de preparo do catalisador empregado. No 
capítulo quatro apresentamos os dados experimentais coletados e no capítulo cinco 
apresentamos o tratamento matemático empregado sobre os dados cinéticos. 
Finalmente, no capítulo seis apresentamos os resultados obtidos e no capítulo 
sete os discutimos, no capítulo oito concluímos e sugerirmos modificações e estudos 
futuros complementares para se comprir o objetivo traçado de se desenvolver o 
processo de purificação de gás hidrogênio com elevada pureza. 
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Capítulo 2 
Revisão Bibliográfica 
2.1 Introdução 
Neste capítulo abordamos os assuntos mais pertinentes ao desenvolvimento da tese. 
Os assuntos apresentados são referentes ao estudo e pesquisa da reação catalítica 
de oxidação do hidrogênio. 
Inicialmente descrevemos o processo eletrolítico de obtenção do hidrogênio e 
os processos de purHicaçâo do hidrogênio para aplicações em química fina. A 
seguir apresentamos informa~;;ões sobre o preparo de catalisadores suportados e o 
tratamento Inatemátko 11tilizado para a determinação da equação da tc.xa de uma 
reaçao 
Finalmente reYisamos os estudos relativos a reação de oxidação do hidrogênio 
catalisada por metais, os mecanismos e equações propostas na literatura para 
a reação em questão e alguns aspectos sobre o comportamento dos reagentes e 
produtos da reação em relação aos catalisadores. 
2.2 Processos de Obtenção do Hidrogênio 
2.2.1 Introdução 
O hidrogênio é uma matéria-prima importante nas indústrias químicas e de petróleo. 
Mais de um terço da produção total de hidrogênio é para fabricar amônia. Outras 
aplicações importantes são a hidrogenação de óleos comestíveis e materiais graxos, 
o emprego nas indústrias aeroespaciais e eletrônicas,nos mísseis,nos fornos para 
tratamento de metais e na operação de partida de craqueadores catalíticos. 
O hidrogênio é obtido quase que exclusivamente de materiais carbonáceos, pri-
mordialmente de hidrocarbonetos e/ou de água. Estes materiais são decompostos 
pela aplicação de energia, que pode ser elétrica , química ou térmica. Os principais 
processos para a fabricação de hidrogênio são a eletrólise da água, a reforma de 
hidrocarbonetos pelo vapor e a partir do carvão mineral. 
O hidrogênio também é produzido pela oxidação parcial dos hidrocarbonetos 
e por métodos menos importantes, como o processo do vapor sobre o ferro, a 
partir do metano!, amônia e de gases provenientes de coquerias. Vários processos 
para a obtenção do hidrogênio utilizam catalisadores, como o níquel, na reforma 
dos hidrocarbonetos a vapor e nos processos de conversão a metano, e também o 
níqueL no craqueamento ou dissociaçã.o do amoníaco.f3,4] 
2.2.2 Hidrogênio Eletrólítico 
Eletrólise da Água 
O processo eletrolitico produz hidrogénio na passagem 
de correnle elétrica contínua através de solução a.quo.'_'a 
a água de acordo com a seguinte equação: 
elerró!ito, decompondo 
1 -+ -02. 
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Na operação convencional, a diíerença de potencial é aplicada através de ele-
trodos mergulhados em uma célula e a dissociação eletrolítica da água perrcite a 
obtenção de hidrogênio no catodo e oxigênio no anodo. As reações nos eletrodos 
podem ser escritas como, 
eletrodo reaçao 
catodo 2 H2 0 + 2 e- :-' H 2 + 2 OH-
anodo 20H- ~ ~02 + H20 + 2e-
Hz0 ~ Hz + 2 Dz . 
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A tensão teórica de decomposição do eletrólito é 1.23 volts, na temperatura 
ambiente, entretanto, são necessárias tensões maiores, de até 2.1 volts, em virtude 
da sobretensão do hidrogênio e do oxigênio nos eletrodos e da resistência interna 
da célula. 
Com o aumento da temperatura de operação as tensões requeridas ficam meno-
res e o processo de eletrólise da água torna-se mais rápido. O aumento da pressão 
por um fator de dez aumenta a voltagem requerida de até 43 mvolts. A vantagem 
de se trabalhar em sistemas pressurizados e de maior eficiência é neutralizada pela 
dificuldade de equilíbrio de pressão devido a problemas de vedação. 
As Células Eletrolíticas 
Uma célula eletrolítica é constituída de uma cuba, eletrodos, solução eletrolítica e 
membrana de separação. Os eletrodos devem ser bons condutores de eletricidade 
e ter grande área de contato, geralmente utiliza-se um catodo de ferro e um anodo 
de ferro recoberto por níquel para reduzir a sobretensão de oxigênio. 
As soluções eletrolíticas devem possuir alta condutividade elétrica, ser quimi-
camente estáveis e não voláteis. Geralmente emprega-se soluções de bases fortes. 
A membrana de separação dos gases deve ser permeável à solução eletrolítica, 
resistente a corrosão e mecanicamente estável. O diafragma de amianto é muito 
empregado como membrana de separação. 
As cubas tradicionais de eletrólise são de dois tipos. O tipo bipolar, ou fil-
tro prensa, em que cada compartimento constitu] uma célula~ e o tipo unipolar 
ou tanque~ usualmente com dois compartimentos fu"lodjcos e um compartimento 
catódico entre eles. 
o::: úhimos anos novos tipos de células tem sido desenvoh-idos, A célula ele-
trolítica denominada SPE C Solid Polymer E!etroJytes~) utiliza eletró1ito polímerico 
sólido e não necessita de circulação do líquido. Usualmente são células do tipo fil-
tro prensa e o resfriamento é obtido através da circulação de água ou de hidrogênio 
em torno da cuba [1]. 
Um outro tipo de célula proposta utiliza eletrodos cilíndricos anulares conecta-
dos a um eletrólíto sólido cilíndrico, constituído de Zr02 contendo pequenas quan-
tidades de Y2 0 3 • As novas células propostas operam a temperaturas de 800°C e 
apresentam altas eficiências. 
A Tabela (2.1) apresenta um resumo das condições operacionais dos eletrolí-
sadores mais empregados na eletrólise da água para a geração de hidrogênio de 
elevada pureza.(!] 
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Os Sistemas de Eletrólise da Água 
Com o rápido desenvolvimento da engenharia dos semicondutores e com o significa-
tivo aumento da eficiência das células eletrolíticas uma nova era na decomposição 
eletrolítica da água, para a produção de gases ultrapuros, vem se estabelecendo. 
Atualmente as modernas instalações eletrolíticas vem acompanhadas de siste-
mas auxiliares de tratamento dos reagentes e produtos utilizados nos processos. 
A água empregada como matéria-prima passa por sistemas de purificação tais 
como, desmineralisadores e deionizadores. Os gases obtidos são purificados por 
catalisadores e peneiras moleculares. Existem ainda sistemas de compressão e 
armazenamento dos gases, linhas de transporte, e bons sistemas de segurança. 
A empresa americana Teledyne Energy Systems 147] desenvolveu uma unidade 
geradora de hidrogênio para laboratório que contém um sistema automático de 
alimentação de água, uma unidade desmineralisadora e peneira molecular. 
Pureza dos Gases Obtidos 
A pureza dos gases obtidos na decomposição eletrolítica da água é diretamente 
dependente do funcionamento adequado da célula eletrolítica. A pureza do gás 
decresce com o aumento do tempo de operação da célula pelas seguintes razões: 
• acúmulo de pastas condutivas no fundo das células e no tecido dos diafrag-
mas. 
e destruição e corrosão dos diafragmas e eletrodos. 
A pureza mínima :para o hidrogênio e de 99.5 e 97% para o 
oxigênio, se não for possí-vel est.es permanentemente o e1etrolisador 
deve ser verificado. Os e]etrolisadores em operação normal geram hidrogênio com 
99.8%(vív)- 99.7%(vív). 
As únicas impurezas contidas no hidrogênio gerado são, oxigênio, vapor de 
água e pequenas quantidades de nitrogênio dissolvido na água de alimentação da 
célula. Outras impurezas podem surgir durante o processo de transporte, manuseio 
e armazenamento dos gases. 
2.3 O Hidrogênio na Microeletrônica 
Nos últimos vinte e cinco anos a indústria da microeletrônica tem crescido rapida-
mente e a demanda de circuitos integrados com alta qualidade tem exigido cada 
vez mais pureza das matérias-primas que são empregadas na sua manufatura. 
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O hidrogênio exigido pelos fabricantes de semicondutores tem pureza de no 
mínimo 99.9 %(vjv)[2]. No entanto, durante a produção dos chips as quantidades 
de impureza permitidas são da ordem de até 1 ppm (v /v) (partes por milhão) !9). 
O hidrogênio ultra-puro é usado na manufatura de chips de silício onde ele par-
ticipa como gás transportador de pequenas quantidades de substâncias químicas 
vaporizadas necessárias para a dopagem do semicondutor, nos processos de de-
posição química e no processo de gravura ou estampagem do chip. 
As técnicas de decomposição química conduzidas em fase vapor a baixa tempe-
ratura (LPCVD), são utilizadas para a formação de finas camadas de substâncias 
químicas sobre um substrato de silício ou germânio, conhecido como" wafer ". O 
processo LPCVD é conduzido em um reator tubular operando em baixas pressões 
de 0.3- 3 torr. O wafer é colocado no centro do reator e é aquecido por indução ou 
radiação, as substâncias químicas vaporizadas são admitidas no reator, em excesso 
de hidrogênio, e o calor transferido do substrato para o gás promove as reações 
em fase vapor ou as decomposições, resultando camadas sólidas que cobrem o wa-
fer. A pureza do hidrogênio neste processo é vital, pois pequenas quantidades de 
oxigênio conduz a reações indesejáveis e depósitos de substâncias que alieram as 
propriedades dos chips [6]. 
No processo de gravura por reação iônica conhecido por RIE (Reactive Ion 
Etching), são admitidas no reator misturas contendo hidrogênio e tetrafluoreto de 
carbono que reage com o silício para desgastar as partes desejadas do chip, num 
processo semelhante a litografia. 
A Tabela 2.2 mostra o consumo de gases para a indústria de semicondutores 
em 1980 :2]. 
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I Fabricante i P,kPa T,O C I Afcm2 KOH,% j E,V 
I 
Electrolyzer I 101 70 0.16 28 I 2.04 ' Teledyne 
I 
690 82 0.43 i 25 \1.84 
I ' L urgi 3040 95 0.19 I 25 I 1.84 
I ' I /1.92 Bamag I 101 80 0.25 26 i I ' Norsk Hydro 101 I 80 0.15 25 11.87 I ' I 
I Life Systems I 101 
I 
93 0.65 35 11.84 
) General Elec. 20260 82 1.08 - 1.85 
Tabela 2.1: Células Eletrolíticas 
Gás America do I\orte i Europa Ocidental 
l\itrogênio 
Hidrogênio 
Argônio 
Oxigênio 
1076.0 
31.2 
7.1 
21.5 
138.8 
6.4 
2.0 
2.6 
Tabela 2.2: Produção de gases ultra-puros para indústria eletrônica 
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2.4 Processos de Purificação do Hidrogênio 
2.4.1 Introdução 
As principais impurezas do hidrogênio fabricado são o C02 , CO, H20, H 2S, 02, 
AsH3 , N2 , Fe(CO)s e hidrocarbonetos leves. Os métodos para separar essas 
impurezas variam segundo o procedimento de fabricação e segundo o uso a que se 
destina o gás hidrogênio. 
A seguir descrevemos os processos de purificação do hidrogênio, eletrolítico 
para se obter hidrogênio puro comercial e os processos para se obter hidrogênio 
com elevado grau de pureza para aplicações em micro eletrônica e química fina. 
Os fabricantes de hidrogênio adotam várias classificações com respeito a pureza 
do gás. De maneira geral, neste trabalho adotamos como referência a quantidade 
de 1 ppm (vjv) (partes por milhão) de impurezas para o hidrogênio ultra-puro. 
2.4.2 Processos de Purificação Primária 
O hidrogênio comercial produzido pela eletrólise da água contém 99,7 % - 99,8 % 
de H 2 e as impurezas contidas são 0 2 e H 20. A eliminação do oxigênio pode ser 
feita com o uso de um tubo aquecido a 400°C, contendo cobre reduzido de modo 
que o oxigênio reage com o hidrogênio para formar água [7]. 
Para se eliminar a água existem Yários métodos, entre eles podemos citar a 
compressão do gás seguida de resfriamento, o uso de agentes àesidratantes líquidos 
como o dietilenoglicol ou sais de lítio, agentes àes1dratantes sólidos como CaCl2 e 
P20 5 ou a sílica gel que pode ser regenerada com calor [11 ;. 
2.4.3 Processo de Purificação por Adsorção 
A adsorção em leito fixo pode remover impurezas corno C02, H 20, CH4 , C2H6 , 
CO e N 2 , entre outras. Um tipo de processo é o da adsorção com alternância 
térmica, em que a impureza é adsorvida numa temperatura baixa e dessorvida 
termicamente pela elevação elevação de temperatura e pela passagem de um gás 
de purga não adsorvível através do leito, para auxiliar a dessorção e carrear o gás 
dessorvido do leito. Na operação contínua, são necessarios dois leitos; enquanto 
um deles está em operação, o segundo está sendo regenerado. 
Um segundo tipo de processo é o da adsorção com alternância de pressão (PSA), 
no qual a impureza é adsorvida sob pressão e desorvida na mesma temperatura, 
mas a uma pressão mais baixa. Para uma operação contínua, são precisos, pelo 
menos, dois leitos. Sua principal vantagem está em operar num ciclo mais curto 
que o processo com alternância térmica, o que reduz as dimenssões dos vasos e as 
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necessidades de adsorventes.É capaz de purificar uma corrente típica de hidrogênio 
impuro a um hidrogênio muito puro, contendo de 5 - 10 ppm (partes por milhão) 
totais de impurezas !8,1,3]. 
2.4.4 Processo de Purificação Criogênica 
Uma corrente de hidrogênio a ser tratada pode ser parcialmente depurada pelo 
simples resfriamento até uma temperatura criogênica apropriada , na qual a im-
pureza seja condensada e possa ser removida como uma corrente líquida. 
Linde remove os contaminantes numa correntede hidrogênio a 20 atm e ( -180"C) 
mediante lavagens sucessivas com metano líquido para remover N 2 e CO e pro-
pano líquido para remover o metano, conseguindo-se hidrogênio a 99.95%. A puri-
ficação final é feita com carvão ativo, sílica gel ou peneiras moleculares. Também 
se remove as impurezas, em temperaturas baixas, com nitrogênio líquido ou na 
destilação fracionada !3]. 
2.4.5 Purificação de Hidrogênio por Membranas 
Em 1970 a Du Pont desenvolveu um separador-purificador de gases comercializado 
com o nome de Permasep para a recuperação de hidrogênio a partir de correntes 
de gases de refinarias e purificação de CO [5]. 
Este equipamento utiliza. fibras de poliester ocas medindo aproximadamente 
36pm de d]âmetro externo e 18prn de diâmetro interno. acomodadas em um vaso 
pressurizado. Este sistema contém cerca de 30 - 50 milhões de fibras com 20000 
de contato. 
O equipamen1-o ope:ra a 37.5° C e 500 ps!g pressão obtendo-se fluxos de até 
1.7 n7 3 de gás permeado, desenvolvimentos recentes sugerem que fibras a base 
de policarbonatos podem ser úteis para os processos de purificação do hidrogênio. 
2.4.6 Processos de Purificação de Hidrogênio por Difusão 
Hidrogênio com elevada pureza para aplicações especiais, como em síntese de 
fármacos e crescimento de cristais serni-codutores utilizados em microeletrõnica, 
é produzido por processos de purificação baseados na difusão do hidrogênio em 
metais como o níquel e o paládio. 
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Aquecimento em Esponja de Paládio 
Paládio esponjoso preparado de uma solução de PdC/2 é cuidadosamente lavado 
com água quente e calcinado. O produto da calcinação é transferido para um 
tubo pré-aquecido e deixado resfriar lentamente. Quando a esponja alcança a 
temperatura ambiente, urna corrente de hidrogênio pré-purificada e seca é admitida 
no tubo e grande parte do H 2 é absorvido pelo paládio. Quando a esponja é 
novamente aquecida em torno de 200°C hidrogênio ultra-puro é liberado. Em 
regime permanente com auxilio de uma bomba consegue-se 100 ml de hidrogênio 
por grama de paládio [11] 
Difusão em Níquel 
O hidrogênio comercial pode ser purificado através da difusão em níquel. O equi-
pamento utilizado é constituído de um reator de quartzo de I m de comprimento 
por 35 mrn de diâmetro, contendo em seu interior tubos de 2 mm de diâmetro, 5 rn 
de comprimento com espessura de parede de 0.1 rnrn construidos em níquel puro 
e arrumados em forma de serpentina. Cinco destes tubos são necessários [11]. 
A Tabela (2.3) abaixo mostra a produção desse purificador de acordo com as 
condições operacionais. 
34.0 41 
815 27.0 43.0 
860 :!4.0 45.0 55.0 68.0 
900 41.0 54.0 68.0 &4.0 
Tabela 2.3: Desempenho do purificador de Hidrogênio 
A quantidade de gás na saída é proporcional a pressão do reator, mas não varia 
linearmente com a temperatura. O tempo de operação útil deste equipamento está 
em torno de 250 horas, no entanto para cada operação os vazamentos devem ser 
verificados. O maior desgaste do equipamento ocorre devido a oxidação irreversível 
do níquel. 
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Difusão através de tubos de Paládio 
Baseando-se nos experimentos de Thomas Graham (1866), J. B. Hunter [12) desen-
volveu em 1960 uma liga metálica contendo 23% Age 77% Pd a qual minimizava 
os efeitos de fragilização do metal na presença de hidrogênio. 
Com esta descoberta a firma americana Johnson Matthey [15] empenhou-se no 
desenvolvimento de uma unidade de purificação de hidrogênio através da difusão 
em ligas de Ag/Pd. Experimentos demonstraram que a temperatura e o gradiente 
de pressão a que era submetida a membrana de Ag/Pd eram as variáveis que 
controlavam a taxa de difusão do hidrogênio por meio da liga metálica [13]. 
Atualmente existem no mercado unidades portáteis de purificação de hidrogênio 
baseadas neste principio, o equipamento opera em torno de 800°C e com pressões 
variando de 10- 20 atm. As vazões de hidrogênio purificado variam de 28 1/h a 
28000 l/h conforme o tamanho da unidade. Estas unidades são constituídas por 
câmaras, contendo em seu interior feixes de tubos construidos de ligas de AgíPd, 
por onde o gás circula e se difunde através das paredes dos tubos metálicos [14]. 
Não existem evidências de que qualquer outro gás possa se difundir através 
destas ligas, com isso consegue-se hidrogênio ultra-puro com impurezas na faixa 
de 1 ppm (v /v) (partes por milhão) proveniente de microvazamentos e das paredes 
do próprio equipamento. Atualmente o hidrogênio purificado por meio destas 
membranas é o hidrogênio com o maior grau de pureza que se pode conseguir. 
2.4. 7 Purificação Catalítica do Hidrogênio 
O hidrogé:nio obt}do via elet:rolftjca contém 99.7 %{·u -99.8 o/c(v., v) de hidrogênio 
o vapor água e pequenas quantidades de 
de ahr.uenta.çâo. 
Remoção do Oxigênio 
Os processos cata!íticos utilizados para se eliminar oxigênio empregam catalisa-
dores de metais nobres. O hidrogênio eletrolítico contém em geral 0.1 %(v/v) 
de oxigênio e com o uso de catalisadores a quantidade de oxigênio pode ser re-
duzida a 0.0001 % (v j v). Os reatores catalíticos operam a temperaturas baixas de 
80 -l50°C, e existem sistemas projetados para operarem em baixa ou alta pressão. 
Um processo bastante empregado para elimininar-se o oxigênio presente no gás 
impuro é o sistema conhecido como Deoxo Catalyst ilustrado na Figura (2.1). 
Neste processo o catalisador e acomodado em um vaso resistente a pressão entre 
dois suportes perfurados formando um leito fixo. O gás impuro passa através do 
leito catalítico que promove a reação de oxidação do hidrogênio formando água. 
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A reação é exotermica e o gás é aquecido. Este calor gerado é removido por 
meio de trocadores de calor e o gás é subresfriado para provocar a condensação da 
água formada. A água formada pode ser removida no separador, podendo-se usar 
outras formas de remoção dependendo do grau de pureza que se deseja. 
Remoção da Água 
Hidrogênio eletrolítico é geralmente úmido, a quantidade de água presente é go-
vernada pelas condições de temperatura e pressão em que o gás se encontra. Para 
secagem do gás com pontos de orvalho de - 25°C medido a pressào atmosférica é 
recomendado o uso de unidades de secagem criogênicas que possuem as vantagens 
de serem compactas, pouca manutenção e supervisão e operam continuamente sem 
a necessidade de regeneração. 
Se o ponto de orvalho do gás estiver abaixo dos - 25°C é necessário utilizar 
uma unidade de secagem por adsorção. Com o uso destas unidades consegue-se 
gases com ponto de orvalho de até - 70°C medido a pressão atmosférica o que 
representa 0.003 gramas de água em um metro de gás nas condições normais de 
temperatura e pressão. A Figura (2.2) mostra um esquema de uma unida.de de 
remoção de água por adsorção. 
A Tabela (2.4) apresenta os principais processos de purificação de hidrogênio 
e o grau máximo de pureza do hidrogênio que se obtem na corrente purificada. 
Processo 
Primário 
Cr}ogénico 
Adsortivo 
Dif. I\íquel 
Catalítico 
Dif. Paládio 1 
H2 - Purificado 
99.9000 
99.9500 
99.9900 
99.9990 
99.9990 
99.9999 
Tabela 2.4: Pureza do Hidrogênio 
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Figura 2.2: Sistema de remoção de água por adsorção 
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2.5 Preparo de Catalisadores. 
2.5.1 Introdução. 
A preparação de catalisadores durante o século passado foi considerada uma arte 
puramente artesanal feita por alquimistas com poderes mágicos,utilizando fórmulas 
misteriosas e secretas para obter substâncias capazes de catalisarem determinadas 
reações químicas. 
A partir da década de sessenta, as bases teóricas da preparação dos catalisa-
dores têm sido estudadas e desenvolvidas, podendo-se afirmar que a preparação 
de catalisadores é hoje uma ciência. As principais propriedades dos catalisadores 
atividade, seletividade, estabilidade, resistência mecânica e condutividade térmica 
estão intimamente ligadas à sua composição e tecnologia de preparação [17]. 
O preparo de um catalisador compreende um grande número de operações 
unitárias, cuja ordenação e condições operatórias diferem conforme se trata de um 
catalisador mássico ou de um catalisador suportado. De um modo geral, neste 
capítulo abordaremos os aspectos teóricos mais importantes relacionados com as 
etapas empregadas no preparo do catalisador metálico suportado utilizado neste 
trabalho. 
2.5.2 Preparo de Suportes para Catalisadores. 
Durante as primeiras décadas deste século suportes catalíticos eram obtidos a 
partir de matérias-primas naturais com grande área superficial tais como Puruce, 
Asbesto. Kaolim e Bauxita. Atualmente muitos suportes sintéticos são disponíveis 
com variadas faixas de área superficial, porosidade, forma~ tamanho e pureza. Os 
suportes mais empregados incluem alumina, sílica, carbono ativo, zeolitas, carbe-
tos, vários sílicatos e ultimamente tem-se empregado Terras Raras que incluem 
óxidos de Lantânio, Cerium, Niôbio !16]. 
Os suportes exercem funções importantes no catalisador; ele promove a estabi-
lidade do catalisador, protegendo a estrutura microcristalina do agente catalítico 
contra a sinterização, o suporte serve como esqueleto do catalisador garantindo 
a resistência mecânica necessária, e sua estrutura porosa permite a dispersão do 
componente ativo sob forma de cristalitos de reduzidas dimensões [18,25]. 
Os suportes com grande área superficial tem como regra possuírem microporos, 
que por tratamentos térmicos aumentam o tamanho dos poros, alteram a cristali-
nidade e tornam quimicamente inertes , enquanto a área superficial e volume de 
poros decrescem íi6]. 
Suportes com baixas áreas superficiais (S 1m2) e baixa porosidade (S 0.2cm3 fg) 
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podem ser disponíveis em forma de esferas cilindros, granulos, aneis de raching. 
Os suportes inertes incluem por exemplo o:-alumina, silica fundida e silicatos de 
zircônia[l6]. 
Muitas vezes são adicionados ao suporte substâncias como por exemplo, a 
incorporação de dióxido de titânio ao suporte de A/20 3 , que tem por finalidade 
ajudar na sinterização aumentando a resistência mecânica do suporte [25]. 
Os suportes de catalisadores são preparados por extrusão e sinterização de 
ma terias, geralmente cerâmicos, juntamente com aglomerantes que são eliminados 
durante o processo de preparo do catalisador. 
Extrusão. 
A extrusão é um método de conformação de massas plásticas pela aplicação de 
uma força através de um molde, obtendo-se uma barra de seção constante que 
pode ser cortada no tamanho desejado. 
A facilidade de se extrudar o material depende das seguintes propriedades da 
pasta; viscosidade, tixotropia, estabilidade e homogeneidade. Weymouth e Willi-
amson [24], demonstraram que a barra extrudada não tem a mesma velocidade em 
toda sua seção e, que o centro avança mais rápido do que sua superfície devido a 
fricção com as paredes. Também foi demonstrado que o contendo de água é menor 
no centro da barra do que nas camadas exteriores. 
Relacionando a forma da partícula com a queda de pressão no leito, em or-
dem crescente temos, aneis de raching, esferas~ cilindros curtos (comprimento = 
diâmetro L cilinàros longos (comprimento > diâmetro) e grânulos. A extrusão em 
forma cilíndricac produz partículas baixa densidade, alta porosidade contendo 
macroporos 
A resistênci2. mecânica das partículas extrudadas depende das forças de ligação, 
isto é, ligações no estado sólido, forças de van der Walls e pontes por capilaridade 
no estado líquido [22]. 
As pontes por capilaridade são formadas quando são adicionadas ao material 
substâncias em quantidade suficiente para se umidificar todo o material e formar-se 
a pasta a ser extrudada. 
Também são adicionados materiais lubrificantes que reduzem a fricção entre 
as partículas a parede da extrusora e formas agregadas. Exemplos típicos destes 
materiais são: amido, argilas, álcool polivinílico !18]. 
Sinterização. 
A sinterização tem por objetivo conferir aos materiais cerâmicos resistência mecânica. 
Com temperaturas elevadas ocorre um processo de transporte de massa através da 
16 
difusão volumétrica e difusão ao longo de contornos de grão, cuja força motriz é a 
diminuição da superfície livre e da área interfacial das partículas de pó. As pontes 
no estado sólido são formadas pela sinterização devido a mobilidade térmica das 
moléculas entre as partículas adjacentes do material 124]. 
Geralmente usam-se aditivos de sinterização que aceleram fortemente o pro-
cesso de densificação e limitam o crescimento dos grãos. As principais variáveis 
que influenciam diretamente a taxa do processo são: a temperatura, o tempo e a 
atmosfera do forno 125]. 
A atmosfera do forno também influencia na densidade final da partícula, densi-
dade diferentes podem ser obtidas por sinterização em vácuo ou em gases solúveis 
como o H 2 e 0 2 , enquanto que , com gases insolúveis (ar) permanece uma poro-
sidade residual no material sinterizado. 
2.5.3 Preparo de Catalisadores por Impregnação do Su-
porte. 
No preparo de catalisadores suportados, a operação mais importante é a im-
pregnação das espécies ativas. A impregnação é a etapa de um processo que 
visa preparar um catalisador em que o agente ativo está distribuído na superfície 
de um suporte poroso. A deposição do precursor da fase ativa pode-se fazer por 
impregnação sem interação ou com interação com o suporte. 
Os sais precursores das espécies ativas são normalmente usados em fase aquosa 
e~ se possível, devem utilizar-se ânions qne se possam eliminar facilmente por 
lavagens ou se decomponham a temperaturas baixas, são exemplos destes ânions 
os cioretos, nitratos e carbonatos [21]. 
No caso geraL a macrodistríbuição do componente ativo é não-uniforme e é de-
terminada pelas condições de síntese do catalisador, podendo distinguir-se quatro 
limites de distribuição:[l6,22,18] 
1. Distribuição Uniforme: esta é normalmente a mais favorável, sobretudo para 
catalisadores não muito ativos. 
2. Distribuição tipo " Casca de ovo": indicada para catalisadores muito ativos. 
3. Distribuição tipo " Gema de ovo": indicada para catalisadores sujeitos a 
desativação externa. 
4. Distribuição tipo " Clara de ovo": indicada para catalisadores sujeitos a 
desativação externa e abrasão. 
li 
( 2.) ( 3) (4) 
Figura 2.3: Tipos de distribuição do componente ativo em catalisadores suporta-
dos. 
A Figura 2.3 apresenta estes tipos de distribuição do componente ativo sobre 
o suporte [22). 
Para reações rápidas uma impregnação mais próxima a superfície do suporte é 
desejavel, enquanto que, para reações lentas ou catalisadores expostos a abrasão e 
atrito uma impregnação mais profunda é desejável. 
A distribuição do componente ativo, e tamanho dos cristalitos normalmente 
podem estar em uma ampla faixa de valores. Geralmente procedimentos repeti-
dos e alternados de impregnação e calcinação conferem uma melhor dispersão do 
componente ativo e maior atividade com menor quantidade de componente ativo, 
do que uma simples impregnação. 
Catahsadores impregnados tem muitas vantagens quando comparados com ca-
talisadores precipitados. Os catalisadores impregnados são mais baratos porque 
requerem menores quantidades do componente ativo do que os catalisadores obti-
dos por precipitação e sào de preparo. 
Como existem métodos de se obter suportes com formas~ tamanhos, área super-
ficial e porosidade desejada o método de impregnação permite obter catalisadores 
que minimizam os efeitos difusivos. 
Como regra, o aumento da carga do componente ativo sobre o suporte a ativi-
dade do cata!isador atinge um valor limite. Farkas [16] cita que, para catalisadores 
impregnados com metais nobres uma carga ótima de componente ativo situa-se en-
tre 0.05 - 0.5 % em peso, enquanto que, para outros metais cargas de 5 - 15 % 
podem existir. 
Bozon et.all [26] investigaram certos aspectos da impregnação de Pd e Ir sobre 
suportes de Alumina e Sílica. Foram estudados o estado químico do elemento 
ativo na solução do precursor, a interação entre suporte e solução e a natureza 
dos componentes sobre a superfície do catalisador, e concluíram que para soluções 
onde:. ;::mcentração do HCl era menor que 0.5 No complexo Pd(H2 0)2C12 estava 
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presente na solução e para concentrações 2 N de HCI somente espécies Pdcz-;2 
foram encontradas. 
Com relação as espécies encontradas sobre os suportes foi verificado que supor-
tes a base de Alumina somente íons PdC/4 2 estavam presentes independente da 
concentração do HCI na solução de impregnação, enquanto que, nos suportes de 
sílica os íons PdC/4 2 e Pd(H20)i 2 eram encontrados, indicando que a sílica não 
é um suporte inerte. 
Vasudevam et.all [27] compararam dois métodos de preparo de catalisado-
res suportados de Paládio por meio da microscopia eletrônica e concluíram que 
existe uma diferença estrutural da fase metálica sobre o suporte relacionada com 
o método de impregnação utilizado. 
Os pesquisadores concluíram que a impregnação com soluções de nitrato de 
Paládio, as quais segundo os autores têm ação destrutiva sobre o suporte, levam 
a catalisadores com baixa dispersão metálica, e pode ser encontrado na superfície 
do catalisador tres formas de Paládio, óxido (k Paládio agregado em estrutura de 
10 - 50 nm de tamanho, oxido de Paládio de 3 - 7 nm e íons de paládio e oxido de 
paládio com dimensões menores que 3 nm. 
Para o catalisador preparado com solução benzoica de complexos de acetila-
cetona de Paládio, partículas em uma única faixa de 3 - 7 nm de tamanho foram 
encontradas, conferindo ao catalisador grande dispersão do componente ativo e 
consequentemente maior área metálica, além do que, uma maior resistência a sin-
terização. 
Boitiaux et alL i29] também tra.balharam com soluçÕe;o de acetilacetona de ' . 
pa]á.dio, conseguindo ancorar em suportes de o-alumina complexos de 
altamente disperso. 
Secagem. 
A distribuição do componente ativo na superfície dos poros do suporte é deter-
minada, primeiramente, pelas etapas de impregnação e secagem. A secagem de 
catalisadores impregnados consiste na cristalização, no interior dos poros, do com-
ponente ativo através da supersaturação da solução por simples evaporação. 
As condições de secagem podem influenciar o processo de evelhecimento e re-
sitência mecânica do catalisador. Os parâmetros que afetam e devem ser controla-
dos na secagem são, velocidade de aquecimento, tempo, vazão de gás e temperatura 
de secagem [22,18]. 
As partículas catalíticas granulares são secas em secadores rotativos, para 
partículas sensíveis ao atrito os secadores de correia e bandejas são preferíveis, 
enquanto que, catalisadores usados em leitos fluidizados são formados e secos em 
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secadores spray. 
A secagem de catalisadores impregnados pode mudar a distribuição do com-
ponente ativo a menos que o componente ativo seja adsorvido sobre o suporte. 
A distribuição uniforme do material ativo só pode ser obtida se todo o líquido 
evapora espontaneamente. Na impreganação com interação forte a secagem sim-
plesmente visa a eliminção do solvente residual sem afetar a distribuição obtida 
. -na 1mpregnaçao. 
Na impregnação com interação fraca ou sem interação a secagem é uma operação 
de importância fundamental, podendo provocar alterações consideráveis na distri-
buição do agente precursor 121]. 
A evaporação do solvente começa na superfície do catalisador e continua prefe-
rencialmente nos macroporos nos quais a pressão de vapor é maior. O líquido eva-
porado nos microporos é reposto com líquido proveniente dos macroporos por capi-
laridade, portanto a secagem dos macroporos se dá por evaporação e capilaridade!l6]. 
Se a secagem for lenta, de modo que ocorra a distribuição do líquido por trans-
porte capilar o precursor deposita-se de preferência nos microporos no centro das 
partículas, que não é prontamente alcançado pelos reagentes. Ka secagem rápida 
não há tempo para a redistribuição por movimento capilar, e o precursor fica mais 
ou menos uniformemente distribuído. 
Devido a grande área de contato que o suporte poroso possui a incorporação do 
componente ativo encontra uma grande área para se estabelecer. Parece razoável 
que neste tipo de ambiente seja favorável a uma rápida nucleação heterogênea do 
material ativo, a qual é desejaveL porque os cristais tendem a ser menores quando 
a ve}oddade de nucleaçâo é maior do que a velocidade de crescimento dos cristais 
!16. 
As vaporizações rápidas tendem a aumentar a :razão entre a taxa de nucleação 
e a taxa de cristalização e são favoráveis a deposição de cristais finos. Portanto o 
uso de soluções saturadas de impregnação e uma secagem rápida são desejáveis. 
Calcinação. 
As etapas de impregnação e secagem dos catalisadores suportados são completadas 
pelas etapas de calcinação e ativação. A calcinação é um tratamento térmico 
conduzido em atmosfera controlada com temperatura ligerarnente maior do que a 
temperatura de utilização do catalisador. O objetivo da cale inação é a estabilização 
física, química e das propriedades catalíticas do catalisador. Durante a calcinação 
muitos processos e reações ocorrem: 
1. Compostos termicamente instáveis como carbonatos, nitratos, hidróxidos e 
sais orgânicos são decompostos com evolução de gases e os metais geralmente 
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são convertidos em óxidos. 
2. Compostos oxidados podem formar novos compostos por reações no estado 
sólido. 
3. Regiões amorfas de elementos metálicos podem tornar-se cristalinas. 
4. Modificações cristalinas podem ocorrer sob conversão reversível. 
5. A estrutura porosa e a resitência mecânica do catalisador pode ser alteradas. 
Com catalisadores suportados deve-se ter em mente as possíveis interações e 
modificações que podem ocorrer entre o suporte e o agente ativo. Se a decom-
posição do precursor é altamente exotérmica (acetatos, citratos e oxalatos) e li-
bera uma grande quantidade de produtos voláteis, uma concentração elevada do 
precursor, frequentemente ocorre uma intensa combustão sobre o suporte !22]. 
Nestes casos é preferível conduzir a calcinação em duas etapas, em uma pri-
meira etapa com uma baixa concentração de 0 2 na atmosfera do forno e na etapa 
final realizar a calcinação convencional. 
A determinação das condições ótimas pode ser conduzida através de estudos 
de mudança de fase do estado sólido, utilizando-se a análise térmica diferencial e 
a termogravimetria, e pela determinação da composição das fases e tamanho de 
cristal por difração de raios X. 
Ativação. 
O processo de atiYação do catalisador é normalmente, o último estágio da pre-
paração do catalisador, e pode ocorrer no próprio reator. A ativação tem a função 
de limpar a superfície sólida eliminando compostos indesejáveis retidos nas etapas 
anteriores, ou reduzir o componente ativo à sua forma metálica 118,16,20]. 
Um dos pontos básicos da redução é o controle da temperatura e a concentração 
do agente redutor. Alguns processos de ativação são exotérmicos e misturas de 
99% de N 2 e 1 %deH2 podem ser utilizadas evitando assim altas temperaturas e 
a sinterização do catalisador. 
Geralmente a pressão de vapor da água é mantida baixa na mistura redutora 
durante a ativação com grandes vazões de gás redutor, porque a taxa de redução do 
óxido é determinada pela relação entre as pressões parciais da água e do hidrogênio 
e tem efeiio considerável sobre a dispersão do metal no suporte. 
O processo de redução de catalisadores metálicos de metais nobres é auto-
catalít:~o, o metal formado catalisa a redução, adsorvendo dissociativamente o 
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H 2 que migra para a zona não reduzida, fenômeno conhecido na literatura como 
~ spill - over" [25). 
No trabalho realizado por Dodgson e Webster [28] catalisadores suportados 
de Pd e Pt foram preparados e o efeito do tratamento térmico dos catalisadores 
em diferentes atmosferas foi monitorado. Os catalisadores foram submetidos a 
atmosferas de ar ( 0.75 l/min) e de hidrogênio ( 5.0 1/min) em uma faixa de 
temperatura de l00°C - 800°C por um tempo de 3 horas. 
Através de medidas de área metálica em microscopia eletrônica e atividade 
na reação de hidrogenação do nitrobenzeno os pesquisadores relataram que existe 
diferenças na área metálica e atividade dos catalisadores obtidos em diferentes 
atmosferas. Os catalisadores suportados em A/20 3 tratados em ar mostraram 
uma queda no valor da área metálica com o aumento da temperatura, as mudanças 
eram proporcionalmente menores com o aumento da quantidade do componente 
ativo. A Figura (2.4) mostra tal comportamento. 
No tratamento efetuado em atmosfera de hidrogênio os catalisadores mostra-
ram considerável resistência a sinterização até 600°C. Observou-se porém, grande 
queda na área metálica do catalisador quando os mesmos eram submetidos a tra-
tamentos com temperaturas acima dos 600°C como mostra a Figura (2.5). 
Com relação a atividade da reação do nitrobenzeno os cataiisadores tratados 
em ar mostraram uma atividade inicial não verificado para o tr atamento dos cata-
lisa dores com hidrogênio. As Figuras (2.6 ) e (2.7 ) mostram tal comportamento. 
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Figura 2.5: Mudança da área metálica do PdjAl20 3 no tratamento térmico em 
atmosfera de redutora (H2 ). 
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Figura 2. 7: Variação da atividade do catalisador tratado em atmosfera redutora 
(H2). 
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2.6 Análise Matemática de Reações Químicas 
2.6.1 Introdução 
No estudo de uma reação qmmJCa deve-se obter informação sobre sua taxa, o 
máximo de conversão que se pode obter e importância dos processos físicos envol-
vidos. 
A influência da transferência de massa e de calor, podem ser determinadas 
experimentalmec:te, ou estimadas a partir de correlações e das propriedades das 
substâncias que participam da reação,tendo em conta o tipo de escoamento e reator 
empregado. Os dados cinéticos para a determinação da taxa de reação química, 
são obtidos experimentalmente para as reações químicas e catalisadores específicos. 
De modo geral, nesta seção abordaremos os métodos experimentais para se 
obter as taxas de reações, os tipos e equações de velocidade mais empregadas, 
inclusive a sitemática de Temkin para dedução de equações de taxa a partir da 
proposta de um mecanismo de reção e finalmente apresentamos as técnicas usuais 
de ajuste de equações a partir dos pontos experimentais para determinação dos 
parâmetros contidos nestas equações. 
2.6.2 l\1étodos Experimentais para a Determinação de Ta-
xas de Reações Químicas 
A estratégia experimental aplicada ao estudo da cinética das reações catalíticas 
normalmente envolve a pesquisa da conYersão de um gás fluindo atravée de um 
leito de partículas sólidas. Usualmente faz-se uma série de experiências a uma dada 
temperatura constante no reator~ usando-se uma alimentação fixa do reagente 
limite, mas variando seu fluxo molar e/ou massa do catalisador no reator. Desta 
maneira se obtem uma série de valores da razão massa de catalisador j fluxo molar 
versus a conversão deste reagente limite. 
Uma vez obtidos esses dados experimentais pode-se construir as curvas cinéticas 
isotérmicas, testar e ajustar equações de taxas empíricas ou equações de taxas de-
rivadas de mecanismos propostos para a reação, também conhecidas na literatura 
como equacões de taxas hiperbólicas 138]. 
Sistemas Contínuos em Estado Estacionário 
Em um reator tubular com escoamento de fluido epistonado, a composição do 
fluido varia com a posição conforme ilustra a Figura (2.8). Consequentemente, o 
balanço material, para um componente da reação (geralmente o reagente limite) 
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deverá ser feito para um elemento diferencial de volume ou massa de catalisador 
que constitui o leito catalítico. 
Figura 2.8: Balanço Material para o Reator Tubular 
onde: 
• F0 : vazão volumetrica do reagente limite na entrada. 
• F1 : vazão volumetrica do reagente limite na saída. 
• C Ao: concetração do reagente limite na entrada referido a conversão zero. 
• C Af: concetração do reagente limite na sai da. 
• FA,: fluxo molar do reagente limite na entrada referido a conversão zero. 
e F_4 : fluxo molar do reagente limite na saída. 
* Ji'A : conversão do reagente limite. 
e d'""YA: variação diferencia} da conversão do reagente limite. 
~ dF.4: va.riação diferencial do fluxo molar do reagente limite. 
• dW : elemento diferencal de massa de catalisador. 
Balanço Material 
A Figura (2.8) apresenta o reator tubular com um elemento diferencial de massa de 
catalisador usado para se fazer o balanço material. Supondo que o reator apresenta 
escoamento epistonado do fluido, em reagente permanente é possível desprezar a 
dispersão longitudinal e que as propriedades do fluido, temperatura, pressao e 
composição são uniformes ao longo da seção transversal do reator. 
O balanço de massa para o componente A é, 
'F dX. I Ao n 
I 
(2.1) 
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Reator Integral e Reator Diferencial 
Tem-se um reator diferencial quando for possível considerarar operando-o com taxa 
constante e utilizar o valor médio da taxa de reação ao longo do reator. Como a 
taxa de reação é função da concentração, tal hipótese será razoável somente para 
pequenas conversões do reagente limite A. Quando a variação da taxa de reação 
no interior do reator for consideravel, tem-se um reator integral. 
Como a taxa depende da concentração, a uma grande alteração na taxa em 
sistema isotérmico deve corresponder urna alteração significativa na concentração 
do reagente. Na pesquisa da equação da taxa pode-se seguir dois procedimentos 
da análise descritos na literatura, a análise integral ejou a análise diferencial dos 
dados cinéticos [35,36]. 
Método de Análise Integral de Dados Cinéticos 
Nesse método, um mecanismo específico de reação, com a equação de velocidade 
correspondente, é testado através da integração numérica ou analítica e ajuste 
simultâneo dos parâmetros da equação de taxa aos dados experimentais. 
A equação (2.1) é rearumada para efetuarmos a integração de uma equação de 
reação proposta resultando na equação (2.2), 
(2.2) 
Quando a forma da equação é simples e possui um número pequeno de parâmetros 
a integração analitica e um simples procedimento gráfico ou numérico são sufici-
entes para se verificar o ajuste da equação aos dados experimentais. Porém em 
sistemas catalíticos gás-sólido geralmente as expressões cinéticas são complexas e 
possuem muitos parâmetros a serem ajustados.Nestes casos algoritmos computa-
cionais devem ser utilizados para se ajustar os dados e obter os parâmetros. Os 
algoritmos matemáticos mais utilizados serão descritos adiante. 
J\1étodo de Análise Diferencial de Dàdos Cinéticos 
A taxa de reação é avaliada diretamente pela diferenciação das curvas cinéticas. 
A expressão que nos permite determinar a taxa de reação nos reatores diferenciais 
é dada pela equação (2.3), 
(2.3) 
27 
A equação (2.3) mostra que a taxa de reação em qualquer conversão é simples-
mente a inclinação da curva nesse ponto, tiramos a inclinação da reta (ou a taxa 
da reação) em vários valores da conversão, assim como a concentração do reagente 
correspondente. A série de dados sobre a velocidade versus a concentração assim 
obtida pode ser analisada para chegarmos à equação da taxa. 
Para se obter a inclinação da reta tangente a curva cinética em um dado valor 
de conversão existem diversos métodos. O método gráfico manual, a fórmula das 
diferenças de Newton, as fórmulas de derivação de Savitzky e Goldy, o método 
por ajuste de um polinômio por mínimos quadrados e o método de ajuste Spline 
e outros. 
O método Spline é um método de ajuste que consiste em construir curvas de 
grau n entre pontos experimentais consecutivos. No trabalho de Dunfield, G. L., 
Read, F. J., [39] foi utilizado o método spline cúbico e comparado com outros 
métodos, para se obter as taxas de reação do sistema H2 , 0 2 em presença de 
catalisador de Nióbio. 
Nunhez, R., Mori, M.,!32] desenvolveram um método spline modificado para 
ajustar dados experimentais com incertezas em todas as variáveis medidas. Este 
método é uma extensão do método spline estendido e é baseado no método da 
máxima verossimilhança. 
2.6.3 Equações para a Taxa de uma Reação Química 
A determinação de um mecanismo de uma reação e a correspondente equação da 
taxa têm importante pape] não somente como fonte de informação teórica mas 
tam'·2m pa:ra aplicações práticas em projeto é otimização de processos. 
geral~ a uma reaç,ão é uma função das variáveis independentes 
que descrevem o estado do sistema e pode ser expressa como: 
r; = f ( T, P, P;, k ) (2.4) 
onde: 
• r; : taxa de reação do componente i. 
• T : temperatura de reação. 
• P : pressão do sistema. 
• Pi: pressão parcial dos componentes. 
• k : vetor de constantes cinéticas. 
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Para reações catalíticas gás-sólido, de acordo com a teoria de Hougen e Watson 
a equação de velocidade da reação pode ser escrita como [21], 
taxa = 
k nj ( K P. l ó, 
:-I ' t (2.5) 
(1 ' '<:'Í K m P. m ) n T L..,..i=l i i 
onde k é a constante da taxa e bi a ordem da reação com respeito ao componente 
i. O denominador expressa a competição dos sítios pelos componentes do sistema 
e os K 's são as constantes de equilíbrio de adsorção de Langmuir. O expoente 
m é igual a 1 para a adsorção molecular ou 1/2 se a adsorção da molécula ocorre 
dissociativamente. Usualmente n é igual a 1 ou 2, conforme o número de sítios 
ativos envolvidos. 
Ko entanto, em muitos casos é possível usar correlações empíricas do iipo lei 
de potências exprimindo a velocidade como, 
ri = k PA a PB b (2.6) 
em que k obdece à lei de Arrhenius expressa como, 
(2.7) 
Kesta equaçao, ko é chamado fator de frequência e é expresso nas mesmas 
unidades que k, a constante da taxa da reação. A energia de ativação E foi 
considerada por Arrhenius como a quantidade de energia que excede o nível médio 
de energia que as reaç_ôes devem ter para que se processem. Embora a energia 
não seja ·afeta.da pela temperatura, dentro da faixa moderada usual~ outros fatores 
influenciam como a presença àe cataEsadores 
Convém notar que estas correlações empiricas são váliàas dentro da gama 
de condições experimentais usadas na sua determinação, não devendo ser usadas 
indiscriminadamente para extrapolações ou cálculo de reatores. 
2.6.4 Sistemática de Temkin 
Uma reação cata!ítica heterogênea é sempre constitui da de um conjunto de reações 
elementares, cujo o número pode ser grande. A sistemática de Temkin [40], consti-
tui uma forma de analisar o conjunto de reações propostas para uma transformação 
da qual resultam um ou vários produtos. 
Temkin considerou os conceitos de adsorção de Langmuir, a condição de regime 
estacionário para as reações, e introduziu o conceito de rota de reação complexa. 
Vm conjunto de diferentes reações elementares ocorrendo simultaneamente e 
relacionadas entre si por substâncias chamadas de intermediarias recebe o nome 
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de reação complexa, o resultado dessas reação pode ser descrito por uma ou várias 
equações estequeométricas globais. 
Rota de uma reação complexa é um conjunto de números estequeométricos 
(positivos,negativos ou nulos)dos estágios participantes, que produzem a equação 
de uma reação global. Os números estequeométricos são escolhidos de tal forma, 
que os intermediários de reação não aparecem na reação global. 
Uma reação complexa pode ter várias rotas de reação linearmente independen-
tes inclusive rotas vazias que não resultam em nenhuma transformação química. 
Uma vez estabelecidas as etapas ou estágios da reação complexa, podemos deter-
minar o número de rotas independentes que levam as equações estequeométricas 
globais pela seguinte expressão: 
H s + u - J (2.8) 
onde: 
• J : número de intermediários participantes. 
• S : número de etapas participantes. 
• 1J : número de equações de balanço. 
• H : número de rotas básicas. 
_A.s frações dos sítios ativos vazios e as ocupadas por substâncias adsorvida.s, 
sào relacionadas através de equaç.Ões do balanço de sítios c~ti·vos que tem a Íorma: 
n 
L z Aj J = 1 (2.9) 
i=l 
onde I Z] r z Aj ], representa a fração de sítios ativos livres, e as frações dos 
sítios ocupados pelas n substâncias adsorvidas. Para superfícies com mais de um 
tipo de sítio ativo são usadas tantas equações de balanço quantas forem os tipos 
de sítios. 
Na derivação das equações cinéticas frequentemente são usadas hipóteses sim-
plificadoras adicionais. Assume-se por exemplo que algum estágio esteja em equilfbrio 
e que o grau de cobertura da superfície por algum dos intermediários é desprezível. 
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2.6.5 Métodos de Ajuste de Curvas 
Os métodos de ajuste de curvas são fundamentais para a verificação da validade 
e a determinação dos parâmetros de um dado modelo matemático que se aplica à 
análise de dados experimentais. 
Esses métodos são nada mais que estirnadores dos parâmetros que se quer 
ajustar. A verificação do melhor modelo é dada pela comparação dos desvios 
padrão dos parâmetros estimados e da comparação dos resíduos entre os dados 
experimentais e os obtidos pelo modelo ajustado. 
A escolha do método de ajuste dependerá do conhecimento das funções dis-
tribuição de erros das variáveis experimentais. Em geral, admite-se que essas 
variáveis estejam sujeitas a erros experimentais dados por urna distribuição gaus-
siana normal. 
Na determinação de vários parâmetros, além dos intervalos de confiança indi-
viduais, pode ser definida uma região de confiança com dimensão igual ao número 
de parâmetros ajustados. A vantagem da região de confidência é a de mostrar a 
interdependência entre os parâmetros estimados. 
Em catálise heterogênea a estimativa dos parâmetros de um modelo é feita pela 
definição de uma função objetivo. Os desvios entre o valor predito pelo modelo e 
os dados experimentais, ou seja, os resfduos, representados por essa função devem 
ser rninimizados. 
A determinação dos parâmetros cinéticos deve ser feita através da minimização 
de uma das funções objetivo abaixo. 
ou, 
lV H' 
F ieor-. 
Sz = L ( x,,o,. - x,P'· )2 
i=l 
onde i representa o número de pontos experimentais. 
(2.11) 
Muitos algoritirnos matemáticos tem sido propostos para se resolver estas 
funções objetivo, os mais empregados são o método dos mínimos quadrados, mínimos 
quadrados ponderados e o método da máxima verossimilhança. 
Geralmente os modelos cinéticos são não lineares nos parâmetros ajustados e 
isto implica em certas complicações tais como, a necessidade de técnicas iterativas, 
estimativas iniciais dos valores dos parâmetros e a presença de vários mínimos 
locais quando se vai a busca do mínimo global da função objetivo. 
Para isto, muitos algoritirnos de mínimios quadrados[42] não linear foram de-
senvolvidos como, expansão do modelo em série de Taylor, método do passo des-
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cendente, método de Marquadt-Levenberg Í4l]que utiliza as derivadas do modelo 
em relação aos parâmetros que são ajustados e, o métodos DUD (Don't Use 
Derivates)i43] e Powel que não utiliza as derivadas do modelo em relação aos 
parâmetros. 
Para o ajuste de modelos não lineares a necessidade de uma estimativa inicial 
pode ser contornada, linearizando o modelo quando possível, e resolve-lo aplicando 
um método de mínimos quadrados linear de forma exata, e assim obter os valores 
iniciais a serem usados nos procedimentos não lineares de ajuste como sugerido 
por Kittrell r44]. 
No entanto, em modelos de catálise heterogênea a simples estimação dos parâmetros 
e suas regiões de confidência não são suficientes para se aceitar o modelo corno 
válido. 
Uma segunda análise deve ser efetuada uma vez que os parâmetros ajustados 
tem significado físico. Em particular, as constantes da taxa e de adsorção devem 
ser positivas, o gráfico do logaritimo da constante da taxa contra o inverso da 
temperatura absoluta deve ser linear com inclinação negativa, o gráfico do loga-
ritimo da constante de equilíbrio da adsorção contra o inverso da temperatura 
absoluta deve ser linear e com inclinação positiva e finalmente os resíduos entre 
os valores experimentais e valores preditos pelo modelo devem estar distribuídos 
aleatoriamente. 
Satisfeitas as condições do ajuste e verificado o comportamento dos parâmetros 
.2justados podemos afirmar que o modelo proposto ajusta os da.dos experimentais. 
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2. 7 Reação de Oxidação do Hidrogênio 
2. 7.1 Introdução 
Desde o século passado muitos pesquisadores tem realizado estudos sobre a reação 
de oxidação do hidrogênio em diversas condições experimentais empregando ca-
talísadores. 
A reaçã.o de oxidação do hidrogênio encontra diversas aplicações tanto em 
ciências básicas como no desenvolvimento de processos tecnológicos. Em estudos 
básicos de cinética e catálise heterogênea a reação é empregada para titular su-
perfícies metálicas, caracterizar comparar catalisadores[30]. No desenvolvimento 
de processos a reação é utilizada para purificar gases, desenvolver combustores 
catalíticos, remover oxigênio ejou hidrogênio de ambientes onde não se deseja a 
presença destes gases/33]. 
Um grande número de substâncias sólidas principalmente aqueles metais que 
possuem os orbitais atômicos d e f não preenchidos, são catalíticamente ativos 
para a oxidação do hidrogênio. No estado metálico os mais ativos são Pt, Pd, Ir 
e Ag. Níquel e cobalto são mantidos ativos somente em ambientes com grandes 
quantidades de substância oxidável, sob estas condições sua atividade catalítica é 
elevada. Devido a sua grande estabilidade e atividade catalítica alta os óxidos dos 
metais de transição são muito empregados para a oxidaçâ.o do hidrogênlo í45] 
Em resumo~ nesta seção apresentamos a termodinâmica da rea.ção~ alguns as-
pectos àa adsorçào dos reagent-es e produto da reaç.ào; e a oxidação do hidrogênio 
em metais, óxldos de metais de transição e de terras rarasj assim como~ a cx]daçã.o 
em cata1Isadores suportados. _-\bordamos tarnbém os rr1ecanismos reacionals pro-
postos para a reação e suas respectivas expressões ciné-dcas. 
2.7.2 Termodinâmica da Reação 
As reações químicas são acompanhadas por evolução ou absorção de calor. Como 
a taxa de uma reação tem forte dependência da temperatura, torna-se necessário 
o conhecimento do calor de reação em função da temperatura. A avaliação da 
energia livre de Gibbs e sua relação com a constante de equilíbrio nos permite 
conhecer a má.xima conversão que teoricamente pode ser alcançada a uma dada 
temperatura. 
A reação de oxidação do hidrogênio, 
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é exotérmica e praticamente irreversível abaixo dos 1300 K [45]. No apêndice 
D apresentamos o estudo termodinâmico da reação. 
A constante de equilíbrio termodinâmica está relacionada com a variação de 
Energia Livre de Gibbs que é uma função de temperatura. Medidas do equilíbrio 
da reação foram efetuadas por Nerst e Langmuir. Usando os resultados de Nerst 
junto com dados de capacidade calorífica, Lewis e Randal , obtiveram a seguinte 
expressão da Energia Livre de Gibbs em função da temperatura[34] . 
2.7.3 
.6.G0 (T) = - 240318 + 16.41 x T + 3.94 T ln T 
+ 6.91xl0-3 T 2 - 1.549xl0-6 T 3 (J/mol) (2.12) 
Reatividade dos Reagentes e Produto da Reação 
Como existe a possibilidade de sob certas condições a adsorção do hidrogênio e do 
oxigênio poderem ser as etapas controladoras da reação de oxidação do hidrogênio, 
torna-se necessario discutir as principais características da adsorção do oxigênio, 
hidrogênio e água separadamente. 
Reatividade do Hidrogênio 
O hidrogênio pode ser usado como ferramenta para caracterizar as superfícies ca-
taHticas, por quimissorçâo~ t]tuJação e técnicas de temperatura programada como, 
redução por temperatura programada e desorçã.o por ternperatnra programada 
[46j. áreas metálicas ou dispersão metálica dos catalisadores suportados pode 
ser determinada por rnétodos àe quimisso:rçã.o de hidrogênio /471. 
gás hidrogénio é adsordào dissociath:·ar:uente na maioria. das superfícies àos 
metais de transição, com calores de adsorçâo de 60 - 120 kJ /mo!, o qual corres-
pondo a uma energia de ligação entre o átomo de hidrogênio e o átomo do metal 
de 230- 270 kJ /mol[30]. O calor de adsorção do hidrogênio é uma função do grau 
de cobertura da superfície e diminui com o aumento da cobertura da superfície. 
Em sistemas como Hz/Pt(lll) e H2 /Ni(lll) o decréscimo do calor de ad-
sorção é atribuído as forças repulsivas laterais induzidas pelos átomos vizinhos de 
hidrogênio adsorvido [30]. Existem amplas evidências que a forte quissorção do hi-
drogênio sobre as superfícies metálicas requer a presença de um conjunto (7-9) de 
átomos metálicos, fenômeno conhecido na literatura como efeito de conjunto[47J. 
Com relação a adsorção dinâmica do hidrogênio sobre metais, a cinética de 
adsorção e dessorção geralmente segue uma cinética de segunda ordem, a reverssi-
bilidade da adsorção varia de 15%-90% e aumenta com o aumento da temperatura, 
tamanho de partícula, quantidade de metal presente no catalisador. O hidrogênio 
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adsorvido apresenta maior reversibilidade em catalisadores metálicos suportados 
em alumina do que em sílica[47]. 
Existem pelo menos quatro processos diferentes de interação do hidrogênio com 
as superfícies metálicas, a adsorção de moléculas de hidrogênio sobre as superfícies 
metálicas, a formação de átomos de hidrogénio na superfícies ( dissociação ), a 
migração dos átomos de hidrogênio através da superfícies e para o interior da 
estrutura cristalina do metal ( absorção/diluição), e a possibilidade da reação dos 
átomos de hidrogênio com os átomos metálicos[47]. 
O hidrogênio adsorvido atomicamente possui grande mobilidade quando com-
parado com oxigênio e monóxido de carbono adsorvidos. O pequeno tamanho do 
átomo de hidrogênio permite a sua adsorção, absorção e dissolução por entre os 
átomos dos cristais metálicos, acarretando em perturbações na estrutura eletrônica 
da superfície. Muitas vezes ocorre o deslocamento dos átomos metálicos de suas 
posições de equilíbrio caracterizando o fenômeno conhecido como reconstrução de 
superfícies i4 il. 
' ' 
Os defeitos estruturais das superfícies metálicas podem ter um papel impor-
tante nas energias de acomodação dos átomos e moléculas do hidrogênio, assim 
como nos processos de dissociação da molécula de hidrogênio, em que uma hete-
rogeneidade da superfície tem um caracter promotor nos processos de adsorção. 
Apesar do conhecimento adquirido sobre a adsorção do hidrogênio em superfícies 
metálicas não suportadas, para catalisadores de metais suportados os efeitos de 
tamanho de partfcu1a metálJca~ estrutura cristalina e a interação com o suporte 
levam a uma situação mais complexa no entendimento da adsorção do hidrogênio 
sobre estas superfícies 
Reatividade do Oxigênio 
Pouco é conhecido sobre a energia de adsorção do oxigênio em superfícies metálicas 
bem definidas. A possibilidade de formação de óxidos superficiais durante a des-
sorção térmica acompanhada por espectroscopia dificulta a interpretação dos re-
sultados. No entanto, tem-se estabelecido que para os metais mais ativos, Pt e 
Pd, para a adsorção do oxigênio, os calores de adsorção são de 250 kJ jmol 130]. 
O oxigênio é adsorvido dissociativamente sobre as superfícies dos metais de 
transição e no caso de materiais como, Pt, Ir e Pd a quantidade adsorvida em 
temperatura ambiente e baixa pressão ( < 10-• Pa.) não ultrapassa a monocarnada 
sobre a superfície 130]. 
A quimissorção do oxigênio na forma molecular (a) é observada sobre metais 
a h;áxas temperaturas 200 K - 300 K , com o aumento da temperatura para a 
••···• 'de 600 K - 1200 K oxigênio molecular adsorvido, pode desorver ou disso-
ciar transformando-se em uma forma mais estável (,B), de oxigênio atomicamente 
adsorvido [45]. 
É suposto. que durante a quimissorção do oxigênio sobre metais de transição, 
uma interação doador-aceptor eletrônica ocorre entre os átomos do oxigênio e 
os átomos do metal, este tipo de ligação é similar à coordenada que ocorre em 
complexos moleculares conténdo oxigênio [45]. 
Nos mecanismos reacionais mais difundidos dois átomos de oxigênio são ligados 
simultaneamente ao catalisador resultando em oxigênio quimissorvido dissociati-
vamente. Nos metais de transição ( F e, Cu, Ni, Pd) e seus compostos este processo 
ocorre com altas taxas e baixas energias de ativação. 
Influência da Água 
Gm fator adicional que influencia a taxa da reação de oxidação do hidrogênio é a 
presença de água no meio reacional ou como produto da própria reação. 
Para as superfícies metálicas não reativas para a oxidação do hidrogênio, como 
o ouro, a água é fisicamente adsorvida, os estudos com ultra violeta indicam que 
a molécula de água é preservada intacta sobre a superfície. Para os metais de 
transição os quais exibem altos calores de adsorção para o oxigênio, como por 
exemplo Afo, Co, \V , a água dissocia-se formando sobre as superfícies camadas 
metálicas oxidadas e/ou hidroxiladas. l\as superfícies de metais nobres como, Pt 
e Pd~ os mais ativos para a ox]daçáo do hidrogênio, a água não se dissocia e a 
ligação do oxigênio com a superffcje requer menores calores de adsorção [30]. 
Físcher ; estudou a adsorção da água. em superfbes de Pt(100) e Pt(lll) a 
baixa tempenüura e relatou que a mo1ecula ãa água é é:Ssociativamente quimissor-
na platina. Iba.ch e Lehwald !49~ realizaram estudos de adsorçâo 
~gua em s1:per11Cles reconslrmdas Pt(100) confirmando os resultados de 
Fischer e relatando a. presença de hidroxilas sobre a superíície da platina. 
Gm concistente quadro pode ser formado a partir destes trabalhos. A água é 
assoei ativamente adsorvida sobre a superfícies de metais nobres e com pequena per-
turbação na sua estrutura. molecular, pode formar grupos localizados de moléculas 
na superfície quando esta é exposta a. baixas pressões parcias de água. (1 - 2 x 
w-• Pa) a. baixa temperatura. 
Smith [50' estudando a oxidação do hidrogênio na faixa de temperatura de 
60°C - 200°C e 1 atmosfera em cata.lisador de platina suportado introduziu em 
seus experimentos vapor de água com pressões parciais de 0.0077 - 0.0654 atm nas 
composições inicias da mistura reagente. Smith concluiu que a água influenciava a 
taxa de reação e atribuiu esta influência a forte adsorção da água e sua condensação 
ps: :::pilaridade nos microporos do catalisador. 
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Hanson e Boudart [51] estudando a reação de oxidação do hidrogênio sobre 
catalisador de Pt suportado em sílica também observou a influência da água na 
taxa de reação, e observou que para as conversões mais altas a influência acentuava-
se. 
2.7.4 Oxidação do Hidrogênio em Metais 
Os primeiros trabalhos de investigação sobre reações catalíticas foram desenvolvi-
dos em catalisadores de metais em forma de lâminas, fios, e tiras estudando-se a 
reação de oxidação do hidrogênio e monóxido de carbono. 
Em 1834 Faraday publicou um trabalho [52] sobre a reação de oxidação de 
hidrogênio sobre uma lâmina delgada de platina onde ele caracterizava a ativação, 
desativação, reativação e envenenamento do catalisador. Ele propôs um mecanismo 
onde afirmava que a combinação das espécies ocorria sobre a superfície do metal, 
no entanto, ele não incluiu a platina como causa da combinação. 
Irving Lagmuir [53] em 1909 publicou uma série de artigos que tratavam de 
forma mais clara os fenômenos de adsorção de gases sobre superfícies metálicas e 
apresentou as taxas de oxidação do hidrogênio e suas respectivas ordens cinéticas 
em catalisador de platina. 
Em meados de 1955 Boreskov [45] realizou um trabalho completo sobre a reação 
de oxidação do hidrogênio em metais a temperatura de 180"C com misturas con-
Iendo 1 de oxigênio, a Tabela (2.5) apresenta os resultados obtidos. 
Dois metais apresentados na Tabela. (2.5) a Platina e o Paládio são os mais 
ativos . Boreskov [45] mostra que a atividade catalítica do _1\i, Co e Fe tende a 
decrescer quando a concentração do oxigênio aumenta, provavelmente àevido a 
oxidação irreYersive1 da superfície destes rnetais. 
A atividade catalhica dos metais está relacionada com sua estrutura eletrônica. 
Para os metais do grupo VIII os de maior peso molecular são os que apresentam 
maior atividade catalítica, devido a presença dos orbitais atômicos d livres. 
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Catalisador I SCA/ml cm- 2 hr- 1 Energia Ativ. I Ordem reação ' Area super 
( 453 K. conc.02 = 1 %) kJmol 1 em relac. 02 I • I em· 
Pt 74.0 46.0 1.0 71.1 
Pd 63.0 46.9 1.0 31.6 
I\ i : J.O 22.2 1.0 305. 
R h 16.0 
Co 14.1 31.0 1.0 252. 
F e 1.90 18.0 1.0 400. 
Au 0.28 
Ag 0.22 
Cu 0.40 50.6 0.6 522.5 
J\1n 0.25 53.6 0.4 312.0 
v 0.19 40.6 0.6 99.5 
C r 0.16 39.7 0.4 50.0 
Ti 4.5 x w-s 2000.0 
Zn 5.5 x w-s 1060.0 
Tabela 2.5: Atividade dos metais reportada por Boreskov ,SCA corresponde a 
atividade catalítica específica para o metal 
O trabalho de Sklyarov e Tret'yakov divulga que os metais pur lle<wc>s 
em condições normais tem menor atividade catalítka que os metais purificados 
com o uso de aho vácuo. Os experimentos efetuados em estático 
estudando-se a reação de oxidação àe hidrogênio em catalisador platina. 
Óxidos de Metais de 'I'ransição 
Os óxidos de metais de transição tem menor atividade catalítica para a reação de 
oxidação do hidrogênio quando comparados aos metais de origem. Os óxidos de 
metais do IV período podem ser ordenados segundo o decréscimo de sua atividade 
catalítica para a reação em questão da seguinte íorma: 
Na série acima a atividade catalítica para a reação de oxidação do hidrogênio 
varia até seis ordens de magnitude, isto e, de 1.7 x 1013 para o C0s04 até 3.3 x 107 
para o Ti02 a 573 Kelvin !45]. 
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Óxidos de Metais de Terras Raras 
A atividade catalítica dos óxidos de metais de terras raras para a reaçao di! 
oxidação do hidrogênio decresce da seguinte forma, 
O mais ativo, o óxido de Praseodímio é inferior ao óxido de ferro em termO$ 
de atividade catalítica. Quando a desorção da água é suficientemente rápida, A 
cinética de oxidação nestes compostos é de primeira ordem com relação ao hi-
drogênio e de ordem zero com respeito ao oxigênio. 
Carbetos de l\1etais 
Carbetos de metais de transição exibem relativamente alta atividade catalítica 
para a oxidação do hidrogênio. Esta atividade é menor do que a atividade cor-
respondente ao estado metálico do elemento , mas os carbetos metálicos exibem 
maior atividade do que o óxido do elemento metálico. 
Em misturas reacionais onde existe excesso de oxigênio a atividade cata!ítiCll 
para os carbetos metálicos muda em ordem crescente da seguinte forma, 
P/ C> Cr,.C3 > NbC > VC > TiC > Mo2 C > TaC > ZrC. 
Em amblentes com atmosferas ricas em oxigênio ocorrem certas mudanças na 
ordem da atlYidade catalitlca para a reação em quesTão. A no-vã ordem de atividade 
é a seguinte~ 
WC > Cr7 C3 > A1o2 C > ZrC > VC > TiC > TaC > NbC. 
A Tabela (2.6) mostra a atividade catalítica do metal ,do carbeto, e seu respec-
tivo óxido para a reação de oxidação do hidrogênio a temperatura de 623 Kelvin 
com pressões parcias PH, = 22 kPa e P02 = 5.5 kPa. 
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2.7.5 
Catalisador 
C r 
Cr1Cs 
Cr20s 
Mo 
Mo2 C 
Mo03 
SCA/molec em 2s 1 
1.6 X 1017 
4.3 X 1013 
1.0 X 1013 
1.6 X 1017 
1.0 X 1013 
3.3 X 1010 
Tabela 2.6: Atividade dos metais,carbetos e oxidos de metais 
Oxidação em :Metais Suportados 
Existe grande número de estudos abordando o efeito da estrutura cristalina e da 
dispersão do cataíisador sobre a atividade. Investigações conduzidas com ausência 
de gradientes,isto é, onde são excluídos os efeitos de transferência de calor e massa 
tem indicado que para um estado estacionário da superfície a atividade catalítica 
de catalisadores em formas diversas e suportados é aproximadamente igual. Os 
dados de atividade catalítica em conjunto com os da.àos de área de superficle, 
medida feita com quimissorçâo de hidrogênio, mostram que geralmente a atjvidcde 
mantem-se constante para uma cornposição à e catalisador constante j45}. 
J\1aymo e estudaram a reaçào oxidação do hidrogênio em cata-
Jísador de platina suportado ern alumi:na nas seguintes condições experimentais; 
temperatura a pressões parna1s na faixa àe 0.891 atm 
a 1.00 atm e pressões parciais de água de 0.0077 a 0.0654 atm. Obtiveram como 
resultado a seguinte expressão de velocidade empírica da taxa, 
Toú (2.13) 
com um desvio médio de 6.6 % em relação aos dados experimentais e obtiveram 
uma energia de ativação de 5230 caljgmol que esta de acordo com os resultados 
encontrados por Miller e Deans [30] . 
O trabalho de Hanson e Boudart [51] divulga que a taxa de oxidação do hi-
drogênio sobre catalisador suportado em sílica é íortemente inibida pelo produto, 
acentuando-se o efeito a altas conversões. A reação foi estudada em excesso de 
hidrogênio e de oxigênio na faixa de temperatura de 273 - 373 Kelvin e pressão de 
o- ~ao Torr. 
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Os pesquisadores concluíram que a reação era de primeira ordem em relação ao 
oxigênio e de ordem zero em relação ao hidrogênio quando a reação era conduzida 
em atmosfera rica de hidrogênio . Quando estudada em atmosfera rica de oxigênio 
observou-se que a reação era de primeira ordem em relação ao hidrogênio. A 
energia de ativação encontrada pelos pesquisadores para a reação de oxidação 
do hidrogênio, em atmosfera rica de hidrogênio, foi de 14 kJ jmol em catalísador 
conténdo 0.53% em peso de Platina. 
2.7.6 J\1ecanismos de Reação e Equações da Taxa para a 
Oxidação do Hidrogênio 
Devido ao grande número de trabalhos científicos destinados ao estudo da reação 
de oxidação do hidrogênio muitas propostas de mecanismos reacionais são encon-
trados na literatura. 
Sendo o mecanismo de reação composto por um conjunto de reações elemen-
tares que envolve substancias intermediárias é importante conhecer-se os possíveis 
tipos de intermediários que podem fazer parte do mecanismo da reação catalítica 
de oxidação do hidrogênio. 
Intermediários de Reação 
Como as substancias químicas intermediárias de reação são altamente energéticas 
com tempo de vida curto, nem sempre é possível determina-las durante a reação 
química. 
Entretanlo, existem na literatura muitos trabaLhos dedicados a determinação 
qualitativa e qTiantitatiYa Geralmente faz-se uso de formas lSC>lOpli:as 
do hidrogênio e oxigênio para se acompru"íhar e determinar o comportamento dos 
intermediários formados durante as reações em estudo. 
Ljungstro et all í55] apresentam dados sobre a formação de hidroxílas (OH) 
emitidas por Pt, Pd, Rh, Ir e Ni durante a reação entre hidrogênio e oxigênio. Foi 
determinado que a quantidade de hidroxílas formadas era urna função da tempe-
ratura empregada (950-1300 K ) e da relação inicial dos componentes da mistura 
reagente. 
Gland, et all í56] caracterizaram a cinética de oxidação do hidrogênio sobre su-
perfície de Pt (lll) na temperatura de 300 K - 450 K e afirmaram que a formação 
do intermediário hidroxila tem menor probabilidade de ocorrer pela etapa repre-
sentada por, 
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Onde uma molécula de hidrogênio adsorvido reage com um átomo de oxigênio 
adsorvido atomicamente, apesar desta etapa ser teoricamente caracterizada por 
uma energia de ativação quase nula, e teria maior probabilidade de ocorrer por 
uma etapa da seguinte forma, 
Z O + Z H __, Z O H + Z. 
Em que somente oxigênio e hidrogênio atômico adsorvidos na superfície do 
catalisador poderiam combinar-se formando a hidroxila para posterior formação 
da água. 
Sklyarov e Tret'yakov [54] sugerem que para catalisadores metálicos suporta-
dos como a platina tratados com vácuo são capazes de gerar em suas superfícies 
intermediários da forma, 
que combinados com hidrogênio adsorvido levam a formação de água como 
mostra a etapa abaixo, 
Outro intermediário bastante empregado no mecanismos reacionais propostos 
para a oxidação do hidrogênio tem a forma, 
DoJgikh e IPcbenko empregaram na derivação do mecanismo de com-
de e sobre catalisadores carbetos metálicos~ que 
possuem muitas caracteristicas sen1elhantes aos dos metais nobres. 
l\.1ecanismos de Reação e Equações da Taxa 
Normalmente os mecanismos propostos na literatura para a oxidação do hidrogênio 
estão relacionados com o tipo de cata!isador empregado no trabalho, com os in-
termediários detetados e com as possíveis formas de adsorção que os reagentes 
e produto da reação possam formar com a superfície do catalisador. Existe um 
grande número de mecanismos, no entanto, descreveremos apenas os mecanismos 
relacionados com os catalisadores metálicos e com catalisadores de carbetos de 
metais. 
Temkin e Kuchaev !59] estudando a reação de oxidação do hidrogênio em ca-
•Aiisador de Platina, na faixa de temperatura de 300°C- 600°C, propuseram o 
seguinte mecanismo de reação, 
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etapa reaçao NPl N(zJ 
1) 02 + 2Z~ 2ZO 1 1 
kz 
2) H2 "T 2 z :::::::; 2ZH o 1 
k_2 
3) zo ..L Z H '5J, ZOH T z o 2 
4) 2ZOH H2 k4 2Z--:- 2H20 o 1 -7 
5) 
k-zo + H2 o -7 H20 + z 2 o 
N{l) N( 2J : 2Hz ..L Oz 
~ 
2 HzO -c-
Neste mecanismo a formação da água ocorre por duas rotas independentes. 
A reaçào estudada em excesso de hidrogênio e em excesso de oxigênio, revelou a 
existência de duas regiões cinéticas distintas, a primeira, onde a taxa de oxidação 
é acelerada pelo aumento da pressão parcial de hidrogênio, e uma segunda região 
onde a taxa é dependente somente da pressão parcial do oxigênio. Foi observado 
ainda que, a transição de uma região para outra é acompanhada com uma mudança 
abrupta no grau de cobertura da superfície pelo oxigênio. 
Este mecanismo leva a uma complicada expressão para a taxa de reação. No 
entanto, para a região onde existe excesso de hidrogênio e admitindo-se na equação 
de balanço dos sítios que o grau de cobertura de oxigênio é desprezível obtem-se 
a seguÍIJ t-e expressão~ 
r ozid_ 
(1 ~ 
(2.14) 
onàe KH: kk-" é a constante de adsorçâo do hlàrogénio na segunda etapa~ 
e k 1 a constante ci~ética da primeira etapa . 
Tret'yakov e Sklyarov J54] estudando a reação de oxidação do hidrogênio em 
metais purificados (Pt,Pd) com alto vácuo na faixa de temperaturas de 400°C -
1200°C, sugerem um mecanismo da forma, 
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etapa reaçao N(ll 
kl 
1) Hz T z ____., ZHz 2 
k_J 
kz 
2) Dz + z +-- ZOz 1 ____., 
k_z 
ks 
3) ZHz + ZOz +-- ZzOzHz 1 --> 
k_3 
4) Z2 Hz0z + ZHz k4 3Z + 2H20 1 ____., 
N(ll: 2 Hz + 0 2 ;:_ 2 H20 . 
Este mecanismo difere significativamente do sugerido por Temkin, as espécies 
adsorvidas encontram-se na forma nolecular apesar da alta temperatura em que 
os experimentos são conduzidos. Os cutores verificaram o mesmo comportamento 
para o catalisador de Paládio, porem ,uma maior atividade para a reação de 
oxidação do hidrogênio foi observada. 
A expressão cinética obtida a partir do mecanismo acima tem a forma, 
r oxid. 
( Ko, Po, + Ks, Ps,) 3 
(2.15) 
Ond~O- I~ k"k 4 }[ cK - }:., s'oascon-"-n•e-1 v~ n = k_;, l.H::: = 
1 
~- .._ O::; - k~z a -':)i.>C L ~ equilíbrio 
de adsorçâo hidrogênio e oxigênio :respectivamente. Este tipo de mecanismo 
Também foi empregado po:r muitos pequisadores que estudaram a reação de oxidação 
hidrogênio em catalisadores de Terras Raras como. H..ead, at aH )60~ 
ern catalisador de óxido de Lantânio. La\:vrence at all i em catalisador de óxido 
de N ióbio entre outros. 
Golodets, Il'chenko e Dolgikh,[57] estudaram a reação de oxidação do hidrogênio 
em uma mistura de hidrogênio e deutério sobre catalisador de Platina, na faixa 
de temperatura de l00°C- 180°C, e de pressão de (133-800 Pa), e propuseram 
um mecanismo de reação onde hidrogênio adsorvido dissociativamente reagia com 
oxigênio molecular na fase gasosa. O mecanismo proposto tem a forma, 
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etapa reaçao Nfll 
k, 
1) Hz + 2Z +-- 2ZH 2 ___, 
k_, 
2) Oz + ZH 
kz 
Z02H 1 ___, 
2') Z02H ' Z ~ ZOH + zo 1 
3) zo + ZH ~ ZOH + z 1 
k 
4) ZOH + ZH~2Z+H20 2 
N(l!: 2 Hz + Oz ~ 2 H20. 
Admitiram que a cobertura da superfície com os intermediários ZOe Z O H 
era desprezível e, com excesso de hidrogênio na mistura reagente o mecanismo 
acima leva a seguinte expressão cinética, 
r oxid. 
kzP02 \/K, PHo 
- 2 ' -
1 + vK, PH, 
(2.16) 
onde, K 1 é a cosntante de adsorção do hidrogênio e k2 é a constante cinética 
da etapa dois, controladora da reação. Segundo os autores, o calor de adsorção 
do hidrogênio varia linearmente com o grau de cobertura da superíície, e a reação 
é àe primeira ordem em relação ao oxigênio quando se trabalha con1 misturas 
reacionals contendo excesso de hidrogênio. 
2\o trabalho de Golodets ~Dolgikh e I1'chenKo[58l o mecanismo sugerido para 
a combinaçào do hidrogênio e oxigênio err1 ca1alisador Carbeto 
apresenta trés rotas independentes de reação. A rea.çâo foi est:udada a 653 
em excesso de hidrogênio é sugerido que oxigênio molecular reage com hidrogênio 
adsorvido dissociativamente. O mecanismo tem a seguinte forma, 
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etapa reaçao Ní'l Nfz) N(s) 
1) Oz + ZH 
k, 
Z02 H 1 o 1 ___, 
1 ') Z02 H+ z kl' zo ' ZOH 1 o 1 ---+ T 
kz 
2) Hz T 2 z ':::=:; 2ZH 2 o 1 
k_z 
3) zo + ZH ks ZOH + z 1 o o ---+ 
k 
4) ZOH + ZH _i, 2Z + H 20 2 o 1 
5) Oz T z ~ Z02 o 1 o 
5') Z02 + z k51 2ZO o 1 o ___, 
6) Hz + zo ~z + H 2 0 o 2 1 
Nl1l N(2J 1\'(s : 2 Hz + 02 +- 2 H 20. 
Os autores consideraram a terceira rota (1Vf3l) desprezível quando comparada 
com as duas primeiras. E, obtiveram a seguinte expressão cinética: 
r oxid. 
onde), = 1 + 2/'~ e /-; 1 ~ k 5 ~ k6 : são as constantes da taxa das etap?..s irrevershreis 
(1), (5), e (6), resp~ctivament.e, e K 2 é a constante de equilíbrio de adsorçâo do 
hidrogênio. 
Com a pressão parcial do hidrogênio constante e com baixas co:nc(~ntra,ço<os 
oxigênio~ a ordem em relaçã-o ao oxigénio é um, e a expressao acima pode ser 
simplificada para a seguinte forma, 
k5 + k1 \/ Kz Pn, - 2 . . P. 
1 + JKz Pn
2 
Oo· 
r oxid. (2.18) 
Read [63] estudou a oxidação do hidrogênio sobre catalisador de óxido de 
Samário com razões molares iniciais de hidrogênio e oxigênio na faixa de 0.14 
a 10.2, com pressão inicial de hidrogênio de 1 x 10 3 N/m 2 e temperaturas de 423 
- 650 Kelvin. 
O mecanismo proposto tem a seguinte forma, 
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etapa reaçao N(') 
k, 
1) H2 z ~ ZH2 2 T -; 
k_, 
k2 
2) 02 + z __, zo2 1 
k_2 
ks 
3) ZH2 + Z02~ z2 o2 H2 1 
k_g 
4) Z2H2 02 + ZH2 
k4 
2 ZH20 1 -----> 
Ls 
5) ZH20~ H20 2 
kF 
N(lJ: 2 H 2 + 02 = 2 H20. <--
O mecanismo proposto leva em consideração a etapa de adsorção da água 
sobre a superfície do catalisador. Sklyarov [54] estudando a reação de oxidação 
por método estático na temperatura 300 Kelvin e pressões de 10-6 -10-1 torr, em 
metais nobres como a platina e o paládio também propos esta forma de mecanismo 
para a oxidação do hidrogênio. 
A equação da ta.xa que o mecanismo acima conduz tem a forma, 
rcúd (l 3 
(2.19) 
Onde,k - e O::: - são as constantes de adsorçâo 
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Capítulo 3 
Materiais e Métodos 
3.1 Introdução 
Para a coleta dos dados cinéticos da oxidação catalítica do hidrogênio foi montada 
uma instalação em escala de laboratório constituída basicamente das seguintes 
partes, sistema de alimentação dos reagentes e medida das vazões, sistema de 
reação, e sistema de análise. A instalação experimental foi toda construída em aço 
inoxidável e permite grande flexibilidade de operação e facilidade de ajuste das 
condições operacionais desejadas. 
O catalisador utilizado no trabalho foi preparado por impregnação em solução 
a.quosa do sa1 precursor~PdCl 2 • em suporte const1tu1do de a- A1umina (Al::Os) e 
dióxido de Titânio (Ti0 2 ) seguindo a sistemática de preparaçã-o desenvolvida por 
Santana 
A geometria do reator empregado, a isotermicidade do leito; e as dimensões 
das partículas catalíticas, foram os parâmetros utilizados para se coletar dados 
cinéticos adequados. 
3.2 A Instalação Experimental 
A instalação experimental é baseada na desenvolvida por Moura 165] e é composta 
dos sistemas de alimentação dos reagentes e medida das vazões, sistema de. reação, 
e sistema de amostragem e análise de gases, interligados por linhas aquecidas 
eletricamente como mostra o diagrama de blocos da Figura (3.1) e o fluxograma 
da instalação da Figura (3.2). Existem sistemas auxiliares de contrôle, medida e 
registro de temperatura em vários pontos da instalação experimental. 
' I r'ÇOO"N !-------1 =. P\', ! I~ 2 J\;1\';Vj.r-
CU? 
I ! 
I I 
I I . 
ITP Hwv~ 1 I .___] I I 
I 
,-------,RT I I u I '," I 
~olli I 0 L-__ __,:.::.J I 
~~ RE 
'-----------' 
Figura 3.1: Diagrama de Blocos da Instalação 
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Figura 3.2: Fluxograma àa Instalação 
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Agitador mecânico. 
Banho de óleo. 
Conjunto medidor de vazão. 
Cromatógrafo à gás. 
Cilindro pressurizado de hidrogênio. 
Cilindro pressurizado de oxigênio. 
Cilindro pressurizado de nitrogênio. 
Cilindro pressurizado de hidrogênio ultra-puro. 
Filtro para gás. 
Integrador eletrônico. 
Registrador gráfico. 
Reator. 
Serpentina de aquecimento. 
Medida de temperatura por termopar. 
Tanque pulmão. 
Válvula redutora de pressão primária (Alta pressão). 
Válvula redutora de pressão secundária. 
\. álvula agulha reguladora de vazão. 
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3.2.1 Sistema de Alimentação dos Reagentes e Medida de 
Vazões 
Os reagentes utilizados nos experimentos são gases armazenados em cilindros ins-
talados em local adequado e bem ventilado.O sistema de alimentação dos reagen-
tes é constituído pelos cilindros de oxigênio (CPO), hidrogênio (CPH), nitrogênio 
(CPN), pelas válvulas primárias (VRP) e secundarias (VRS) redutoras de pressão, 
e pelas válvulas reguladoras de vazão. As linhas de 1/8 de polegada de diâmetro 
interno interligam todo o sistema. 
O sistema de medida de vazões é formaóo por quatro conjuntos ( CMV) medido-
res de vazão. Os medidores são constituídos por tubos capilares de aço inoxidável, 
de 0.5mm de diâmetro interno, conectados a tubos de PVC em forma de U, con-
tendo água como fluido manométrico. 
Os três conjuntos medidores de vazão situados na entrada da instalação expe-
rimental em conjunto com as válvulas reguladoras de vazão (VAl,VA2,VA3) são 
utilizadas para formar a composição inicial da mistura reagente. O quarto con-
junto medidor de vazão (Cl\1V4) situado após o tanque pulmão construido em aço 
inoxidável, mede a vazão da mistura reagente que é enviada ao sitema de reação. 
Foram instalados filtros (F) na entrada do sistema de alimentação contendo 
sílica e lã de vidro silanizada nas extremidades com a finalidade de reter poeiras e 
água contidas nos reagentes. 
3.2.2 Sistema de Reação 
O sistema àe reação é composto de un1 reator tuhular .urr1 banho óleo 
aquecido e agitado e de um de medida e contrôle 
O reator é do tipo iubular construído em aço inoxidável contendo na 
inferior uma serpentina de aquecimento (SA) e, um poço de aço inoxidável onde é 
embutido um termopar de Ferro-Constantan para a medida do perfil de tempera-
tura no interior do reator conforme mostrado na Figura (3.3). 
O leito catalítico é anular devido a presença do poço do termopar e é montado 
entre dois aneis perfurados de aço inoxidável. Em uma das extremidades é colocada 
uma camada de lã de vidro silanizada, enquanto na outra extremidade o anel 
perfurado é apoiado sobre um pequeno tubo cilindrico de aço inoxodável coaxial 
com o poço do termopar. 
Os reagentes após serem pré-aquecidos na serpentina imersa no banho de óleo 
de silicone são alimentados pela base do reator permeando o leito catalítico. Mede-
se o perfil de temperatura ao longo do reator deslocando-se o termopar de lmm 
de diamêtro no interior do poço do reator. 
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Figura 3.3: Reator Tubular 
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O contrôle da temperatura no reator é feito através do controle da temperatura 
do banho de óleo. Controla-se a temperatura do banho com um controlador da 
marca Engro ,tipo PID modelo 6000 ligado a um circuito elétrico auxiliar que atua 
interrompendo a corrente elétrica que alimenta a resistência elétrica envolta no ba-
nho de óleo, quando a temperatura excede de 1° C a temperatura pré-estabelecida 
do experimento. 
Os termopares da instalação estão ligados a um milivoltímetro digital com qua-
tro dígitos da Equipamneios Científicos do Brasil através de uma chave seletora. 
O termopar do reator pode ainda ser acoplado a um registrador potenciométrico 
da marca CG, o que permite acompanhar mais detalhadamente o comportamento 
do perfil de temperatura no interior do reator. 
O banho termostático é montado com óleo de silicone em um vaso cilíndrico 
contruido em aço carbono de aproximadamente quatro litros envolto pela re-
sistência elétrica ,isolado com uma camada de lã de rocha envolta por folha de 
alumínio corrugada. A temperatura do banho é medida por um termopar de 
Ferro-Constantan localizado junto a parede do vaso. 
O óleo de silícone é agitado continuamente por um impelidor acoplado a um 
motor com variador de velocidade. Desta forma consegue-se boa movimentação 
do óleo, aumentando-se assim os coeficientes de troca de calor entre o banho e a 
parede do reator. 
Para a atiYaçâo do catalisador usa-se o mesmo vaso descrito anteriormente, 
porém~ como at-ivaçào envolvia ternperaturas superiores as dos experimentos o 
Yaso era isento de óJeo de slhcone~ tampado e ÍS()Íado configurando assim un1 forno 
de aquecimento. 
A linha. na salda do reator é aquecida e e, o de lemperatura 
é efetuado por outro sistema ao desciito para o reator~ a 
condensaçã-o do produto da rea.çâo que é enviado ao sitema de análise juntamente 
com os reagentes não consumidos pela reação. 
3.2.3 Sistema de Análise 
O sitema de amostragem e análise dos gases é constituído por um cromatógrafo 
ligado em série a um integrador eletrônico e um registrador . 
O cromatográfo modelo CG-3537S possui detetor de condutividade térmica, e 
coluna de análise do tipo Porapaq Q com 3.65 m de comprimento e 1/8 de polega-
das de diamêtro interno. O registrador usado é do tipo potenciométrico de 1 canal, 
modelo SRG-CG, e opera em série com um integrador eletrônico programavel da 
marca Minigrator, modelo 2300-11. 
A amostragem é feita em linha com uma válvula de 6 vias, acoplada direta-
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mente ao cromatrógrafo, e aquecida a 130°C. 
O volume do amostrador de gás é de 2 ml, o gás de arraste é hidrogênio 
ultra-puro à uma vazão de 35 ml/min fornecido pelo laboratório de hidrogênio da 
Unicamp. 
O cromatógrafo operou nas seguintes condições: 
• temperatura do vaporizador = 120° C. 
• temperatura do detetor = 220° C. 
• temperatura da coluna= 160° C. 
• corrente do detetor = 50 ma. 
A Figura (3.4) apresenta um cromatograma típico obtido durante uma ex-
periência para se avaliar a taxa de oxidação do hidrogênio. 
3.2.4 Procedimento Experimental 
Para a coleta dos dados cinéticos primeiramente é feita a montagem do leito ca-
talítico e, em seguida ativa-se o catalisador no próprio reator conforme descrito na 
- (3"">' seçao .. v.vJ. 
Liga-se o cromatógrafo e em duas horas o sitema de análise estará estabilizado. 
A estabiHdade do sistema é verificada peJo comportamento da linha base do regis-
trador acoplado ao croma.tógrafo. Para limpar as linhas passa-se nitrogênio por 
todo o sjstema a urr1a vazão de 80 m1/min durante 10 minutos. 
Coloca-se o banho de óleo em fundonarnento acionando-se o sistema elétrico e 
o sistema de agitação, a temperatura é selecionada no controlador PID acoplado 
ao sistema. 
Depois de limpas as linhas, o sistema de reação é isolado dos outros sistemas 
pelo fechamento das válvulas (VA6,VA7) . As vazões do hidrogênio e do oxigenio 
são reguladas pelo uso das válvulas (VA1,VA2) em conjunto com os medidores de 
vazão (CMV1,CMV2) de modo a se conseguir a composição inicial desejada. 
Com as vazões de entrada estabilizadas procede-se urna análise cromatográfica 
repetida tres vezes. Uma vez acertada a composição de entrada fecha-se a válvula 
(VA5) e abre-se as vàlvulas (VA6,VA 7) . Com o uso das vàlvulas (VA8,VA9) e 
o conjunto medidor de vazão (CMV4) ajusta-se a vazão da mistura reagente que 
será enviada ao reator, a parte da mistura reagente não usada é descartada para a 
atmosfera por mangueiras de PVC conectadas a exaustão da capela do laboratório. 
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• Entrada 
• Oxigênio 
• sa;da 
. f-
Figura 3.4: Cromatograma 
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Quando a mistura reagente passa pelo reator, o perfil de temperatura é medido 
e registrado ao longo de todo o leito catalítico com o uso do termopar, verificando--
se a isotermicidade do reator para a dada condição experimental. A mistura de 
gases na saída do reator é analisada pelo cromatógrafo e repetida tres vezes , dessa 
forma pode-se efetuar os cálculos de conversão do reagente limite da reação. 
3.2.5 Calibrações da Instalação Experimental 
Os sitemas de medida de temperatura, vazão e análise foram calibrados na faixa 
de operação estabelecida para os experimentos. Os dados experimentais das cali-
brações foram ajustados a funções matemáticas com o uso de técnicas estatísticas. 
A utilização destas técnicas foi necessária para a determinação do erro experimen-
tal envolvido nas medidas das variáveis envolvidas, que será empregado na análise 
diferencial dos dados cinéticos no capitulo 5. 
Inicialmente foram calibrados os conjuntos medidores de vazão com os próprios 
gases utilizados nos experimentos através do fiuxímetro de bolha. Foram efetuadas 
cerca de 40 medidas para cada medidor. As vazões foram então corrigidas para as 
condições normais de temperatura e pressão. A calibração do sistema análise foi 
eÍetuada com o uso de gás ultra puro de hidrogênio contendo quantidades conhe-
cidas de oxigênio, determina-se a relação entre a massa de oxigênio e a resposta 
do cromatógrafo com amôlio de um integrador eletrônico. 
As faixas operacionais escolhidas foram, para o gás hidrogênio de 50 - 2000 
ml/min, para o oxigênio de 5 - 20 ml /min e para o gás nitrogênio de 50 - 1200 
ml/ m1n. Os erros relativos na estír:nativa àas Yazôes através do modê1o ajus-
tado para as ct:rva.s de ca]ibração e medldas repetiàas foram os seguintes~ para o 
conjunto medidor de gás hidrogênio (CMVI) 1.15%; para o conjunto medidor de 
oxigênio (CJ\f\/2) , para o conjunto meàidor de nitrogênio (C1J\l3) 1.3870. 
O cromatógraío apresentou um erro na estimativa da massa de oxigênio de 1.66%. 
Através destes valores pode-se determinar os erros experimentais de 2% na me-
dida da conversão e 2.5% na medida do tempo espacial modificado. As curvas de 
calibraçâo estão apresentadas no apêndice C. 
3.3 Preparo do Catalisador 
3.3.1 Introdução 
O catalisador utilizado nos experimentos para a determinação da taxa de oxidação 
do hidrogênio foi um catalisador suportado preparado por impregnação do agente 
ativo sobres os óxidos de alumina e titânio, misturados, extrudados em forma de 
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cilindros e sinterizados. Foi seguida a sistemática de preparação do catalisador 
sugerida por Santana !31], porém ,no preparo da espécie ativa a quantidade de 
paládio incorporada ao catalisador foi menor. 
3.3.2 Preparo do Suporte 
As etapas de preparo do suporte catalítico foram , o preparo da massa a partir 
dos óxidos de Alumina e Titânio e amido como ligante, a extrusão para a criação 
da forma da partícula catalítica, seguida de sinterização. 
Os óxidos de Alumina e Titânio foram homogeneizados por agitação com água 
durante 30 minutos, seguida de decantação e filtração à vácuo. O resíduo foi seco 
em estufa a uma temperatura de 120°C durante 2 hora. Adicionou-se amido à 
massa para conferir a plasticidade necessária para a moldagem. A extrusão foi feita 
com molde de aço inoxidável sob pressão, desta forma obteve-se um fio de lmm de 
diâmetro que posteriormente foi cortado manualmente em forma de cilíndros de 
lmm de comprimento. Com a finalidade de obter-se boa resistência mecânica para 
o catalisador, as partículas extrudadas foram submetidas a tratamento térmico, 
onde ocorreu a eliminação do agente plastificante por decomposição térmica e 
oxidação e sinterização do suporte. 
3.3.3 Preparo da Espécie Ativa 
As etapas de preparo da espécie ativa do cataEsador foram a impregnação do 
suport-e poT a soJuçâo de cloreto de paládio~ a seragern ~ a cakinaç.ào e a atiYaçâo 
âo cat-allsador no próprio reator utjlizado pa-ra a coleta dos dados experimentais. 
O ativo ao por intermédio de uma solução 
aquosa do sal precursor PdCl2 . Deterrrlinou-se a quantidade de água que o suporte 
podia a.bsorver através de ensaios em branco e~ so1ubi1izou-se o sa1 precursor nas 
mesma quantidade de solvente que o suporte absorvia, garantindo assim total 
incoporação do agente ativo. A secagem foi efetuada em leito de jorro com ar a 
temperatura de 120° durante 2 horas.Essa etapa da preparação do catalisador tem 
como objetivo conferir boa distribuição do componente ativo sobre o suporte do 
catalisador. A calcinação foi efetuada a temperatura de 400° C com afinalidade de 
eliminar os cloretos incorporados ao sistema durante as etapas de impregnação. A 
ativação foi realizada com o catalisador empacotado no reator, alimentando-se o 
reator com hidrogênio durante 5 horas a uma vazão de 50 ml/rnin e temperatura 
de 300° C. 
A quantidade de paládio utilizado por Santana [31] foi de 5% em peso de paládio 
em relação ao suporte, para estudar a reação de oxidação de etano! em fase vapor. 
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Para a oxidação do hidrogênio esta quantidade de páladio mostrou-se inviável para 
a obtenção de perfil isotérmico no interior do reator, portanto, a quantidade de 
paládio incorporada ao suporte foi reduzida a 0.1% em peso de paládio em relação 
ao supote, o que garantiu a eliminação de pontos quentes no interior de reator e 
condições isotérmicas na obtenção dos dados cinéticos. 
3.3.4 Análises do Catalisador 
Foram feitas análises de área superficial para o suporte do catalisador do labo-
ratório,p<,ra o catalisador impregnado e calcinado do laboratório, e para o catali-
sador industrial. A área superficial foi determinada por B.E.T com nitrogênio e 
os resultados foram: 
• catalisador industrial :137.00 m 2 ígrama. 
• catalisador laboratório:l.OO m 2 j grama. 
e suporte:76,59 m 2 f grama. 
Para o catalisador do laboratório não calcinado foi feita uma análise termo-
gravirnétrica (TGA) com a finalidade de se observar a possível perda de óxidos 
íormados e incorporados ao ca.talisador durante seu preparo. O catalisador em-
pregado no teste continha 0 . .5S0 de pa1ádjo em peso ~em re]açâo ao suporte. Os 
resultados não mostram qualquer perda de peso qua:ncio a amostra era sumetida a 
uma taxa cie aquecirnento 
atmosfera de nitrogênio. 
na análise e pouco de 
10 graus /minuto até a ten:pera-tur-a de JOOoc~c enJ 
a pequena quantidade de amostra empregada 
aUiGtc 1J>rese11te na arnostra. 
3.4 Material Empregado 
A seguir listamos o material empregado no preparo do catalisaàor e na montagem 
da instalação experimental para a coleta de dados cinéticos de reações gás-sólido. 
3.4.1 Catalisador do Laboratório. 
Os materiais usados no processo de preparação possuem as seguintes especificações: 
• Alumina (A/20 3 ) - Alcoa, Fase alfa, com a seguinte composição química: 
98.9% (AI20s), 0.017-0.024% Si02 , 0.021-0.030% Fe20 3 , 0.031-0.038% C aO. 
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• Dióxido de Titânio (Ti02)- Riedel de Haenag Seelze- Hannover, peso mo-
lecular 79.90. 
• Amido Solúvel P.A. - Ecibra. 
• Cloreto de Paládio (PdCl 2 ) - Degussa Compania de Metais Preciosos, peso 
molecular 177.31. 
• Prensa Hidráulica de 15 ton. 
• Molde para extruxão - aço inoxidável. 
3.4.2 Catalisador Industrial 
Foi empregado o catalisador industrial da Basf de código RO - 21 com as seguintes 
características: 
• Composição - aproximadamente 0.5% em peso de Pd sobre Al20 3 como 
suporte. 
• Forma- cilindros de 4 mm de diâmetro. 
• Densidade- 0.65 kg ' litros. 
3.4.3 Instalação Experimental 
l)V'álvulas reguladoras de pressào primária._s (\''RPl~ \7RP2~ v·RP3, ·vH.P4) para 
o hidrogênio~ oxigénio~nitrogénlo e hidrogênio ultra-puro. 
• material : latão. 
• pressões máximas ( kg f/ cm 2 ) entrada 300, saída 5. 
• fabricante : Record. 
2)Válvulas reguladoras de pressão secundárias (VRSl, VRS2, VRS3, VRS4) para 
o hidrogênio, oxigênio ,nitrôgenio e hidrogênio ultra-puro. 
• material : latão e polietileno. 
• pressões máximas ( kg f/ cm2 ) entrada 10, saída 1. 
• fabricante : I\orgreen. 
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3)V álvulas agulha reguladoras de vazão (VAI, VA2, VA3) para o hidrogênio, oxigênio 
e nitrôgenio. 
• material : aço inoxidável. 
• dimensões: entrada 1/8 ",saída 1/8 ". 
• fabricante : Ind. Metalurgica Pemen. 
4)Filtros (Fl,F2,F3) para o hidrogênio,oxigênio e nitrôgenio . 
• material : aço inox, sílica gel, lã de vidro silanizada. 
• dimensões : 45 mm de diâmetro e 200 mm de comprimento. 
5)Conjuntos medidores de vazão (CMVl- 4) para os gases. 
• material : base de madeira,capilar em aço inoxdável,tubo em U de PVC. 
• dimensão : diâmetro do capilar 0.5 mm. 
• fluiào manométrico : água. 
• faixa. de vazões : O a 2000 ml/mim. 
*' fabricante : Termoquip. 
6)Tanque pulmão 
o dimensões : 33mm de diâmetro e 150 rr1m de comprin1ento. 
7)Banho de óleo (BO). 
• material : aço carbono,lã de vidro,lã de rocha,folha de alumínio. 
• dimensões : 120 mm de diâmetro 250 mm de comprimento. 
• forma : cilíndrica. 
8)Tubulação principal. 
• material : aço inoxidável. 
• dimen~ões : 1/8 ". 
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9}Tubulação auxiliar. 
• material : PVC. 
• dimensões ; 3/8 ~. 
lO)Reator (RT). 
• material : aço inoxidável. 
• dimensões : 10 mm de diâmetro,lOO mm de comprimento. 
• forma : cilíndrico com tampo superior e inferior rosqueados. 
• acessórios : serpentina em aço em inoxidáveLaneis de sustentaçao do catali-
sador. 
• fabricante : Termoquip. 
11) Agitador com contrôle de velocidade (A G). 
• material : aço carbono 
e fabricante : Diacti. 
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Capítulo 4 
Coleta dos Dados Cinéticos 
4.1 Introdução 
Para a coleta dos dados cinéticos da oxidação catalítica do hidrogênio utilizou-se o 
catalisador preparado no laboratório como descrito no capítulo 3 e um catalisador 
industrial fabricado pela Basf com o código RO - 21. 
Este catalisador industrial é utilizado em uma unidade piloto de purificação de 
hidrogênio eletrolítico. O catalisador é constituído de suporte de alumina em 
forma de cilindro /altura 6mm - diâmetro 4mm.) recobertos com pa1ádio. O 
cataEsado:r opera na unidade à ternperatura 80° e 6.2 atm de pressão. 
lnida]meiJte '~---,·· ensaJos em o;-;mco corn a finalidc.de de verificar a ativi-
daàe do suporte que con1o Qjluente para reação em questão) assim como~ 
corn o reat-or vazJo para Sé vPnt;r·;- a aÜY da e das peças internas do 
reator. 
4.2 Ensaios em Branco 
Os ensaios em branco foram feitos às temperaturas mais altas de 130°C 150°C 
e razoes de hidrogênio/oxigênio de 199 e 99 com o reator contendo somente o 
suporte. Foi verificado que o suporte pode ser considerado material inerte para a 
reação de oxidação catalítica do hidrogênio. A parede do reator e as peças internas 
também não apresentaram nenhuma atividade catalítica para as mesmas condições 
de teste. 
4.3 Tipo de Dados Coletados 
Para reatores tubulares, tal como o usado neste trabalho, os dados coletados po-
dem ser considerados corno integrais, pois as conversões obtidas são elevadas. O 
tratamento dos dados experimentais assim obtidos, pressupõe operação isotérmica 
do reator, ausência de limitações do transporte de massa inter e intra-fases, e o 
escoamento da mistura gasosa no reator como sendo em forma de pistão. 
A operação do reator em condições praticamente isotérmicas foi conseguida com 
a diluição do catalisador com o próprio suporte e a imersão do reator em banho 
de óleo agitado. As condições do transporte inter-fases foi verificada operando 
o sistema em condições bem diferentes da razão molar hidrogênio/ oxigênio na 
alimentação, sendo observada grandes variações nos níveis de conversão, o que não 
ocorreria se o sistema sofresse limitações de transporte de massa. 
A relação entre os diâmetros do reator e partícula situa-se entre 8 e 10 e é con-
siderada satisfatória para prever a eliminação da possibilidade de formação de 
canai:o preferencia.s no leito do catalisador. O catalisador industrial foi quebrado 
e peneirado, para adequar-se o tamanho das partículas ao tamanho do reator. 
4.4 Técnicas Experimentais 
O reator foi carregado com uma mistura de partículas de catalisador e dilu-
ente. Para os ensaios com o cataHsador preparado no laboratório~ a mistura 
partícula.:: cataJitícas e dlluent€ estaYam na proporção 1:7 em massa de cata-
Iisador/diluente, e para o catalisa.dor industrial a proporção fol 1:10. Desta 
forma conseguiu-se a coleta de dados em condições ap:roximadarnent,e isotérmicas 
na faixa estabelecida. 
Os dados cinéticos foram co}etados en1 condições de regime estacionário~ e para 
cada temperatura. e razão molar hidrogênio i oxigênio na alimentação variou-se o 
tempo espacial modificado \V /L mantendo-se inalterada a massa de catalisador. 
As condições operacionais usadas para o catalisador do laboratório foram: 
• Temperatura: 90,110,130, 150°C. 
• Razao molar Hidrogênio/Oxigênio ( R ): 199, 99,65.66, correspondendo a 
5000, 10000, 15000 ppm (v /v). 
• Tempo espacial Modificado ( W /F): na faixa de 0.25 - 1.49 gramas de cata-
lisador x mín / Nl de mistura reagente. 
• massa de catalisador ( W ): 0.30003 gramas. 
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As condições operacionais usadas para o catalisador industrial foram: 
• Temperatura: 80, 90, ll0°C. 
• Razao molar Hidrogênio/Oxigênio ( R ): 199,99, 65.66, correspondendo a 
5000, 10000, 15000 ppm (v /v). 
• Tempo espacial Modificado ( W /F): na faixa de 0.087 - 0.5 gramas de cata-
lisador xmin / Nl de mistura reagente. 
• Massa de catalisador ( \V ): 0.10005 gramas. 
Durante os experimentos utilizou-se um programa de computador que íoi empre-
gado no registro e monitoração dos dados cinéticos obtidos. O programa registrava 
em arquivo as datas dos experimentos, as condições de temperatura e pressão do 
ambiente, massa de catalisador empregada, vazões dos gases, temperatura do ex-
perimento e a resposta do cromatógraío. 
O programa continha em seu algoritimo as equações de calibração dos sistemas 
de medida de vazões e do sistema de análise, assim como. o cálculo da conversão 
do reagente limite,oxígénío, em função do grau de avanço da reação, medido pela 
variação da massa de oxigênio acompanhada pe]o cromatógrafo. Desta Íorma 
depois de estabilizadas as condições operaclonais escolhidas para o experjmento 
ger2va-se um arquivo contendo as informações principais necessárias para posterior 
ani !SL I\o apêndice A apresentamos um listagem do arqu1Yo gerado durante os 
expcri:::nentos. 
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4.5 Dados Cinéticos Coletados 
A seguir são apresentados os valores médios das conversões calculadas a partir das 
concentrações medidas experimentalmente para o catalisador do laboratório e o 
catalisador industrial. 
4.5.1 Catalisador do Laboratório 
Temperatura 90°0 
Dados coletados, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
d<· hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R l-V { a. c a tal. mi n. ) Conversão- Xo2 (%) 
I 
F 11"1 míst.reaQ. 
0.25 7.53 
0.39 10.34 
199 0.68 17.94 
0.95 21.36 
1.49 2& "' ·, . .:..~ 
0.25 13. 
0.39 16.12 
QO 
v v 0.68 ').A fl'J ...... , .v .... 
0.95 2E.24 
1.49 9 92 ú 
0.25 1 .58 
. I 0.39 
2'.l '7 8 -·I 
I 65.66 i 0.68 29.28 
0.95 33.18 
1.49 37.33 
Tabela 4.1: Dados cinéticos do catalisador do laboratório à 90°0 
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Temperatura l10°C 
Dados coletados, com concentrações JmcJas de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador / massa de diluente). 
R 
199 
99 
W ( q. catai. mzn. ) 
F .l\'l mist.reaq. 
0.25 
0.39 
0.68 
0.95 
1.49 
0.25 
0.39 
0.68 
0.95 
1.49 
o 
1.49 
Conversão- X 02 (%) 
1 
12.66 
18.14 
28.59 
35.03 
42.15 
18.45 
25.35 
35.79 
41.50 
48.16 
')A - Q --.::..Vu 
33.20 
45.17 
-? 3'' \L ... 0 
59.18 
Tabela 4.2: Dados cinéticos do catalisador do laboratório à ll0°C 
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Temperatura 130°C 
Dados coletados, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador f massa de diluente). 
l R i ~1:
1 
( a.catal.mtn.) 
I F Nlmist.reaq. 
0.25 
0.39 
199 0.68 
0.95 
1.49 
0.25 
0.39 
99 0.68 
0.95 
1.49 
Ü 'Y . ké) 
0.39 
65.66 0.68 
0.95 
1.49 
\ Conversão- Xo2 (%) 
17.97 
25.01 
36.37 
44.40 
51.69 
23.13 
32.04 
45.09 
-" 18 Jv. 
62.24 
I .. "-.20 -t 
-
i i 
52 
62.04 
70.89 
I 
I 
' I 
Tabela 4.3: Dados cinéticos do catalisador do laboratório à 130°C 
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Temperatura 150°C 
Dados coletados, com concentrações miei as de oxigênio de 5000, 10000, J 5000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R 
199 
99 
.66 
W ( q; catal. mm. ) 
F \ N i mzst.reaq. 
0.25 
0.39 
0.68 
0.95 
1.49 
0.25 
0.39 
0.68 
0.95 
1.49 
0.25 
o 
o 6" • \J 
0.95 
I Conversão - Xoo (%) . -
20.37 
29.26 
4 ') 6" v. v 
51.21 
.,.,. 19 <:J I • 
25.50 
36.03 
52.43 
-9 ,~ Cl .<) í 
63.46 
2"' c;-Õ.0 i 
3f • .., J.<:J0 
-g ry-
.J ·- I 
68.30 
Tabela 4.4: Dados cinéticos do catalisador do laboratório à 150°C 
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4.5.2 Catalisador Industrial 
Temperatura 80°C 
Dados coletados, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio I oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.10005 gramas 
com diluição de 1110 (massa de catalisador I massa de diluente). 
R 
199 
99 
:c- 66 : uCL ,, 
W ( a. catai. mzn. ) 
F N l mist.reaq. 
0.087 
0.130 
0.225 
0.315 
0.500 
0.087 
0.130 
0.225 
0.315 
0.500 
0.087 
0.1 
0.225 
0.315 
0.500 
i Conversão- Xo2 (%) 
16.15 
23.34 
33.77 
42.22 
48.23 
25.44 
32.66 
40.41 
4"7.1.5 
52.13 
"2 -o v .o . 
<)- 2r-o.J. o 
"'"' .0/ 
49.20 
56.15 
Tabela 4.5: Dados cinéticos do catalisador industrial à 80°C 
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Temperatura 90°C 
Dados coletados, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.10005 gramas 
com diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R I W ( o. catal. mtn. ) I F Nl mist.reaq. I Conversão- Xo2 (%) 
0.087 20.64 
0.130 26.19 
199 0.225 38.16 
0.315 48.82 
0.500 51.64 
0.087 28.45 
0.130 38.52 
99 0.225 49.79 
0.315 57.39 
0.500 64.44 
0.087 39.30 
0.130 45.39 
6.5. 0.225 55.40 
o ')'-.c>l;) 62.96 
0.500 6- '3 I . .l. 
Tabela 4.6: Dados cinéticos do catalisador industrial à 90°C 
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Temperatura l10°C 
Dados coletados, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.10005 gramas 
com diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R 
199 
99 
65.66! 
W ( a;,cat?'l. mtn.) 
F N t mtst.reaq. 
0.087 
0.130 
0.225 
0.315 
0.500 
0.087 
0.130 
o ')')' ·-M0 
0.315 
0.500 
0.087 
1 
o 
o '"1. ~0~0 
0.500 
I Conversão - Xo2 (%) 
23.61 
31.46 
43.65 
54.26 
5'"' 2? I. -
32.96 
41.73 
5.5.93 
67.31 
(i9.60 
.53 
' i 
{:(j '>·) 
,_) ,0 ..... 
77.05 
Tabela 4.7: Dados cinéticos do catalisador industrial à 110°C 
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Capítulo 5 
Interpretação e Tratamento dos 
Dados Cinéticos 
5.1 Introdução 
Inicialmente, os dados cinéticos foram interpretados através do método diferen-
cial de análise usando o programa de computador desenvolvido por Nunhez 1321. 
Utilizou-se os resultados desta análise para a aplicação do método da taxa inicial. 
O tratamenw integral dos dados foi aplicado sobre as equações encontradas na 
Jlteratura e sobre a equação der}Yada a partir de um mecanismo proposto de reação 
do tipo - \7,-atson. adotando-se a sistemática de Temkin. 
A estimati;-a dos parâmetros cinétjcos fol feita atravé5= do rnétodo dos mínimos 
quadrados os aJgoritin1os Dl7D (Don ~t Der]Yat-es.). e !\1arquardt, 
do procedirn_ento (I\onLinearL do sistema de programas SAS (Statistica] 
Anal:rsis Sistems). 
5.2 Tratamento Diferencial dos Dados 
O tratamento diferencial dos dados cinéticos da oxidação catalítica do hidrogênio 
foi aplicado aos dados coletados com o catalisador preparado no laboratório e 
com o catalisador industrial.Para a determinação da taxa de reação utilizou-se o 
programa desenvolvido por Nunhez. 
O programa utiliza as variáveis experimentais, tempo espacial modificado (W /F) e 
conversão de oxigênio (Xo
2
) e seus respectivos erros envolvidos na medição destas 
variáveis. Utilizou-se o valor de 2.0% para o erro na variável conversão e o valor 
de 2.5% para o erro na variável tempo espacial modificado , obtidos durante a 
calibração conforme descrito na seção (3.2.5). 
O método das taxas iniciais sugerido por Yang j64) foi aplicado usando-se os re-
sultados obtidos com o método spline com a finalidade de se descriminar os meca-
nismos que serão testados pelo método integral. 
A seguir apresentamos nas seções 5.2.1 e 5.2.2 os valores das taxas de oxidação 
catalítica do hidrogênio obtidas para o catalisador preparado no laboratório na 
faixa de temperaturas de 90, llO, 130, l50°C e para o catalisador industrial nas 
temperaturas de 80, 90, 1l0°C. 
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5.2.1 Taxas do Catalisador do Laboratório 
Temperatura 90°C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio f oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R 
199 
99 
! 65.66! 
I . 
I 
1 W • ( ?· cat. mm. ) i X* (o/) 1 Taxa ( N I Ooreaq. )" j 
I F .A l mzst.reaq. 1 02 ° i g. cat. mzn. ! 
o.oooo I o.oooo I 0.002399 i 
0.2536 I 7.0953 : 0.001356 I 
0.3848 : 10.4406 i 0.001090 i 
0.6829 117.8573 ! 0.000784 ! 
o.9491 1 21.3977 1 o.ooo519 
1.49oo 1 24.3765 ! o.ooo51o 
0.0000 I 0.0000 0.007048 
0.3869 
0.6811 
1 
0.2458 
0.3952 
0.6772 
0.9508 
1.4899 
13.5011 
: 16.1915 
')'J 9"1'> _.._}. o """ 
')8 26hr ..;.;'. DÕ 
.1175 
0000 
17.6593 
1 22.6341 I 
I . 
i 29.4000 
i 
i <)') 12-3 \ V\.l. :J 
' ' 
i .,-~ 33-o i I '-' " ;) I 
0.003969 
0.002829 
0.001280 
0.000521 
0.000977 
0.015868 
0.006535 
0.004418 
0.002675 
0.001607 
0.001081 
Tabela 5.1: Taxas de reação com o catalisador do laboratório à 90°C 
Temperatura l10°C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio I oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador I massa de diluente). 
R l-1
1
"' ( a. cat. mtn. ) / Xô (%) /Taxa (NlOoreag) 
F ~Nl mist.reaçz. 1 2 i g. cat. mtn. 
0.0000 0.0000 
I 
0.002728 
0.2551 12.6301 0.002263 
! 18.1402 ' 0.3821 ! 0.001994 
199 0.6844 28.5693 0.001459 
' 
0.9485 I 35.0301 0.001022 
1.4902 · 4'> ro~ ~ -· u v I 0.000321 
0.0000 0.0000 0.009265 
0.2519 18.3935 0.005721 
0.3872 25.4340 0.004469 
99 0.6813 35.7044 o oo·)~'P • ....d ...,.l 
o 4' -')gn ~l . .Jv'-- U 0.001 ~ I 
0 
u 
o < < < o l •• ~.L 
o <>9'J') .u v- <>'{ n- 00 -t .. >t. ...... VG J 0.007850 
65.66 0.6783 45.2927 0.004943 
0.9505 52.2740 0.002997 
1.4899 59.1851 0.001325 
Tabela 5.2: Taxas de reação com o cata!isador do laboratório à nooc 
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Temperatura 130"C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio j oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador f massa de diluente). 
R w· ( g.cat.mm ) l x· (%) ! Taxa ('tVIOoreag) F A l mtsi.reag_. ! Oz ; g_. cat. mtn. 
0.0000 ' 0.0000 0.004731 ! 
0.2484 ! 18.0241 0.002729 
0.3924 1 24.9104 0.002249 
199 0.6784 36.4519 0.001725 
0.9505 44.3626 0.001214 
1.4900 51.6934 0.001202 
0.0000 0.0000 0.011952 
0.2487 23.1802 0.007072 
0.3919 I 31.94 75 0.005562 
99 0.6789 ; 45.1660 0.00364.) 
o 9-' 9 • ;)j_ 0 53.1453 0.0023t 
1 j "09 ~·~:J 0 62.2 
0.0000 
O ·roc• .-0 v C)~ 1 ..;., i. 0.012076 
o "8~-.0 00 37.1960 0.009506 
65.66 0.6803 52.7788 0.006502 
0.9489 62.0497 0.004201 
i 
1.4900 70.8891 0.001029 
Tabela 5.3: Taxas de reação com o catalisador do laboratório à 130°C 
Temperatura 150°C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.30003 gramas 
com diluição de 1/7 (massa de catalisador f massa de diluente). 
R I w. ( ?· cat. min. ) i x· (%) I Taxa ( Ni 02reag.) F A l mtst.reaq. , Oz r o. cat. mtn. 
' ' 0.0000 , o.oooo I 0.004515 ! 
0.2529 I 20.2545 i 0.003568 
' 
0.3856 1! 29.4725 0.002988 
! 
199 0.6821 ! 43.4552 0.001867 
0.9494 51.2897 0.001076 
1.4900 57.1827 0.001723 
0.0000 0.0000 0.011089 
o 'r-o .-Gu ')- 2"'9') ..... -0. . t ,;,. 0.008889 
0 3R?" . ,,_() 36 4')M) • i)Í)J 0.007194 
99 O. .09.58 0.0038 
59~5 0.001717 
lt 1 0.0 
o 9.((49 .v.--" 0 39.8923 0.011502 
! 65.66 0.6828 ,_ 9'"'?0 Jl. ,_ 0.007364 
0.9492 68.4359 0.004213 
1.4900 i 74.9075 í 0.000153 
Tabela 5.4: Taxas de reação com o catalisador do laboratório à 150°C 
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5.2.2 Taxas do Catalisador Industrial 
Temperatura 80°C 
Taxas coletadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 ppm 
(partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares de 
hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.10005 gramas com 
diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R I W • ( ~: cat. mm. ) i X* (07) I Taxa ('lí i02reao.) i 
1 F 1\ t mtst.reaa, ! 02 /Ü i a. cat. rmn. 
0.0000 0.0000 0.019924 
0.0788 il 15.9879 0.006646 
' 
0.1317 i 23.5909 0.003852 ' 
199 0.2159 1 33.613o i 0.002321 
0.3172 i 41.8462 0.002062 
' 
0.5001 
! 
i 48.2625 0.005419 
0.0000 
i 
0.0000 ! 0.068054 ' ' 
0.0834 ! 25.3467 í 0.010462 
p I?'r J. _, __ .:) "') "- 915 0.006919 
og 
d o ')'J':"8 .,_,;_- l 40./581 o 14162 
0.3142 
o 0 0' ') .v .i·J 
n ooon u. . ll 
0.0893 i 3'J '>?49 ' -·0- 0.022550 
l 0.1274 3- ---9 0.014207 ! é).;) i;)<.) 
i 65.66 I 0.2259 ! 43.1237 0.017372 
i ' ! ' I 0.3148 I 49.3920 0.015312 
0.5011 
! 
56.1405 0.004562 ! 
Tabela 5.5: Taxas de reação com o catalisador industrial à 80°C 
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Temperatura 90°C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de 5000, 10000, 15000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.10005 gramas 
com diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R 
199 
gg 
i 65.66! 
! ' 
i w • ( q. caL mw. ) '.!. X* (%) 
1
, Taxa (RI Ocreao.) 
I F A'l mtst.reaq. 1 02 . o. cat. mtn. 
I 0,0000 ! 0.0000 / 0.030292 I 
I 0.08~5 ' 20.1441 I 0.005792 I 
0.1311 I 26.2755 1 0.002507 i 
0.2159 i 38.8744 0.003085 
0.3187 48.5033 0.003191 
0.4982 51.6675 0.001958 
o.oooo o.oooo 1 o.o67621 
0.0869 28.5090 . 0.019230 
O l ')')i . 00.1 
O. 
O. 
0.1324 
O 'l29-..... 0~ 
0.3125 
0.5000 
37.8923 
49.3921 
-- JO"O ) V i. vOv ' 
45.5761 
55.2340 
62.9476 
I 67.1821 
0.015223 
0.012942 
0.008935 
0.005051 
0.1263] 6 
0.026090 
0.011567 
0.014200 
0.012641 
0.003337 
Tabela 5.6: Taxas de reação com o catalisador industrial à 90°C 
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Temperatura ll0°C 
Taxas determinadas, com concentrações inicias de oxigênio de &000, 10000, 1&000 
ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, nas razões molares 
de hidrogênio / oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 0.1000& gramas 
com diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente). 
R I lV"' ( a.cat.mtn. ) I F Nl mist.reaa. I x· (%) : 02 o I Taxa ( 1V l Ooreag.) 1 o. cat. mtn. 
0.0000 l 0.0000 
I 
0.027328 
0.0837 
I 
23.8193 0.008878 I 
0.1315 I 31.1645 I 0.005434 ! 
199 0.2258 I 43.6251 I 0.002574 I 
I I 
0.3015 54.7726 ' 0.001916 II 0.5000 57.2552 I 0.006715 I 
0.0000 i 0.0000 0.067796 
0.0867 I 32.8699 o Q???58 . ---· 
0.1328 41.1242 . 0.013171 
99 0.2195 55.4593 ' 0.009990 
0 "l~x .;) 0~ 0.000646 
0.5012 
0 OWV' . vUV
o on-1 . o i l_ 44.3363 8 
0.1287 53.2518 Q Q?'I'"'Q-I • .... h t f 
65.66 i 0.2266 1 oo ~~-2 0.01~966 I ··.M::> 
0.3125 l 73.9331 0.007810 
0.5000 77.2533 0.001979 
Tabela 5.7: Taxas de reação com o catalisador industrial à 1l0°C 
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5.3 Tratamento Integral dos Dados 
O tratamento integral foi aplicado aos dados cinéticos obtidos com o catalisador 
do laboratório e com o catalisador industrial. 
Foram testadas várias equações propostas na literatura para a oxidação catalítica 
do hidrogênio. O teste foi efetuado com o programa DUD acoplado a uma in-
tegração numérica do tipo quadratura de Gauss. As estimativas iniciais dos 
parâmetros cinéticos foram as mesmas para todos os modelos, e a comparação 
entre os modelos foi efetuada pela análise dos resíduos e pelo comportamento das 
constantes ajustadas em função da temperatura. 
Os dados cinéticos também foram interpretados através de um mecanismo de 
reação do tipo Hougen-Watson, adotando-se a sistemática de Temkin [40]. O 
mecanismo proposto neste trabalho foi baseado em informações da literatura so-
bre a reação de oxidação do hidrogênio em catalisadores de platina suportados em 
alumina e sílica conforme discutimos na seção (2. 7 .6). 
5.3.1 Equações Cinétkas Testadas 
As equações cinéticas testadas foram obtidas a partir de mecanismos de reação para 
a oxidação do hidrogênio, encontrados na literatura e apresentados no capítulo 2. 
A estlmativa das constantes cinéticas para. as equações testadas fo] ob:ida através 
do 12so do programa DUD~ inicíalmenu: adotou-se a mesma estimativa inicial para 
todas c eq-uações testadas. Os resultados obtiàos paTc equação foram con1-
análise dos r-esiduos~ além de se verificar o corr1po:namento da._s 
costrunes em :re1açâo a t,empera";.urG.. 
As equações cinélicas testadas contendo dois parán1tlros zjustáveis loram. 
r oxid. ::::= 2.14 
r oxid. 
As equações cinéticas testadas contendo três parâmetros ajustáveis foram, (2.18,2.15,2.19) 
T .. o X! a. 
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2.15 
Toxid. = 
k Ko, Po, KH, 2 PH, 2 
2.19 
( Ko, Po, + KH, PH,) 3 
De um maneira geral, as equações cinéticas contendo dois parâmetros ajustáveis 
mostraram resíduos tendenciosos, pricipalrnente para as concentrações iniciais de 
oxigênio mais elevadas. As equações contendo três parâmetros ajustáveis apresen-
taram menores valores para os resíduos e sem tendências, porém certas costantes 
não obedeciam as leis de Arrhenius e van 't Hoff que são funções de temperatura. 
Portanto as equações acima não foram exploradas por causa dos resultados não 
satisfatórios encontrados. 
5.3.2 Proposta de Mecanismo 
O mecanismo proposto no trabalho segue a sistemática de Temkin e tem como base 
o mecanismo sugerjdo por Ternkin e Ruchaev [59~ para a oxidação do hidrogênio 
em catalisador de Platina. Os trabalhos Smith \501 e Boudart [51\ também são 
considera 
u de Gland '56' como 
hidrogêrno e 
A seguir rnecanismo proposto~ neste esquema, z~ 
representa urn único tipo de sitio atívo na superfície do catalisador. O mecanismo 
é constituído de seis etapas elementares e n1na única ro·._a de reação. 
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etapa reaçao N(ll 
1) Oz + z kl ZOz 1 L ~ 
2) ZOz z ko 2ZO 1 R -l- -4 ' 
ks 
3) Ifz + 2Z ---+ 2ZH 1 E -·-
Ls 
4) zo + Z H '5J, ZOH -l- z 2 R I 
5) 2ZOH Ifz 
k-
2ZifzO R + o 1 _, 
k6 
6) IfzO + z ---+ ZifzO -2 E ,__ 
k_6 
]\7(1) 2 Hz + Oz +- 2 HzO 
As etapas dois, quatro e cinco foram consideradas rápidas (R) em relação a pri-
etapa do mecanismoj as etapas tres e seis foram consideradas em equilíbrio 
(E) c a primeira etapa como lenta (L). Os intermediários presentes são Z OH, 
Z , Z 0 2 , Z O, Z H 20, Z, e segundo a sistemática de Ternkín temos, 
=C 
= 1 
@ Rotas Independentes (H) = 1 
5.3.3 Deàução àa Equação Cinética 
A partir do mecanismo reacional acima foi derivada uma expressão cinética para 
a oxidação do hidrogênio em catalisador suportado de paládio. Para a dedução 
da equação cinética foram feitas algumas hipótese simplificadoras e o resultado do 
método das taxas iniciais foi utilizado para se discrímar a etapa controladora da 
reaçao. 
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Expressões para as Pressões Parciais 
Para a reação de combinação entre o hidrogênio e oxigênio temos o seguinte de-
senvolvimento, 
ánH2 dn0, dnH,o - -
-2 -1 2 
dÇ (5.1) 
no, - nOo 2 - ç (5.2) 
noH, - 2 Ç (5.3) 
(5.4) 
O somatório do número de moles total iniciais passa a ser representado por, 
(5.5) 
Estas expressões nos fornecem o número de moJes dos componentes em um dado 
instante, quando a reação química avança de um certo grau de avanço ~· A base de 
cákulo adotada fo1 o sorna.tório 
igucJ a um, 
As fra.ç.ões molares 
grau ae ara:nço~ 
numero ce do sistema na entrada 
reaça.o iX'd<'m ser expressas em 
YH, = , Yo, -
nr ny 
onde nr é o número total de moles. 
Admitindo-se comportamento ideal para os gases no interior do reator submetido a 
pressão total uniforme Pr. A relação entre o numero de moles do gás hidrogênio e 
do gás oxigênio sendo definida como R e relacionando o grau de avanço da reação 
com a conversão do oxigênio obtemos as seguintes expressões para as pressões 
parciais dos componentes do sistema. 
(5.6) 
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Equação de Balanço de Sítios 
(R - 2 Xoz) 
(R+ 1- Xoz) 
(R 
Pr (5.7) 
(5.8) 
A equação de balanço para os sítios ativos presentes no catalisador pode ser re-
presentada pela seguinte equação se considerarmos apenas um único tipo de sítio 
ativo, 
ZOH + ZH + Z02 + ZO + ZH20 + Z 1 (5.9) 
Das etapas em equilíbrio três e seis podemos obter as seguintes relações. 
ZH (5.10) 
'7 
Lr '""! 
Devido ao excesso de gás hidrogênio no sisterc.a podemos considerar~ 
ZO, Z02 , ZOH << 1 (5.12) 
Com as devidas simplificações a equação de balanço toma a forma, 
ZH + ZH20 + Z -- 1 (5.13) 
z (5.14) 
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Equação da Taxa de Oxidação do Hidrogênio 
Admitindo-se que etapa determinante da taxa de reação é a etapa de adsorção 
do oxigênio molecular sobre o catalisador de paládio e que comparada com esta, 
a etapa de desorçâo do oxigênio é despresível, podemos substituir a equação do 
balanço de sítios (5.14) na equação (5.16) obtendo assim, a expressão (5.17) da 
taxa de oxidação do hidrogênio em função das pressões parciais do sistema 
5.3.4 
( 1 IR- p \1/2 + 1 1 3 H2J · 
Forma Integrada da Taxa 
(5.15) 
(5.16) 
(5.17) 
Ctilizc._núo a forma int.egrada da equação de balanço ma teria} para o rec.tor tu bula:r 
a equaç2o cínéüca J foi i:rrLegradc analiticamente e 
determinados com auxilio do procedimento nâc-linear progrcmz 
A equaç·âo à e Balanço para o gás oxigênio no reator é. 
(-roJ dJ:-F (5.18) 
A forma integrada da expressão acima é, 
(5.19) 
Devido ao excesso de gás hidrogênio no sistema foram efetuadas simplificações na 
equação cinética de oxidação do hidrogênio e nas expressões das pressões parciais. 
Analisando-se a ordem de grandeza dos termos do denominador nas expressões da 
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pressões parciais dos componentes do sistema, o número de moles totais do sistema 
foi adotado constante e igual a um. As constantes cinéticas foram agrupadas em 
outras constantes para facilitar o ajuste e a estimativa inicia!. 
.. c] 1/ kl 
• Cz $sI k1 
• Cs K6/k1 
• F = Fo2 (1 + R) 
• (R + I - Xo:) c::::: (R + 1) 
A equação integrada tem a forma, 
w 
F 
1/(R 
' \ 
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(
1 'F \ \ 
.l - ~1..0z} J 
) 
Capítulo 6 
Resultados 
6.1 Introdução 
Neste capítulo apresentamos os resultados obtidos através do tratamento diferen-
cial e integral dos dados cinéticos da reação de oxidação catalítica do hidrogênio. 
Discutimos os resultados. e c 'resentamos as curvas cinéticas ajustadas versus os 
pontos experimentais coletad,_,s. 
6.2 Apresentação dos Resultados 
Os resultados :relaTivos ao~ 
coletados com o catalisador 
sentados nesta '"'''""· 
meu:>cos maternátkos 
1abo:-alório e com o catahsado:r 
Os resultados obtidos pelo método da ta_-xas iniciais 
de tabela contendo os valores das constantes do ajuste linear dos dados e o coe-
ficiente de correlação. Para as taxas obtidas por sp!ine apresentamos as tabelas 
contendo os desvios entre o valor experimental e o predito da variável tempo es-
pacial modificado e as taxas de oxidação do hidrogênio. Os desvios são calculados 
são em relação ao valor experimental em termos percentuais. 
Para o método integral apresentamos as constantes obtidas nos ajustes não-lineares 
e os pontos experimentais em contraste com o modelo ajustado, em forma de 
gráficos. O desvio absoluto entre o valor predito e o experimental da variável 
tempo espacial modificado pode ser encontrado nas listagens dos resultados no 
apêndice B. 
6.3 Resultados Relativos ao I\1étodo Diferencial 
de Análise 
Através do método diferencial de análise foram determinadas as taxas da rea~ão 
para todos os pontos coletados. Utilizamos a técnica do spline modificado. Fazendo 
uso dos resultados obtidos pelo método spline foi aplicada a técnica da taxa inicial 
para os dados coletados. 
6.3.1 Resultados do Método das Taxas Iniciais 
A seguir apresentamos nas Tabelas 6.1 e 6.2 os resultados para o método das taxas 
inicias aplicado aos pontos experimentais com os catalisadores do laboratório e o 
industrial, na faixa de temperatura de 80- 150°C. Os dados foram correlaciona-
dos atraYés de uma função linear da forma Y = A X -r B com coeficiente de 
correlação COR. 
I roc i R • T · · · l ( Nl Ooreaa. \ i Constantes (Ajuste Linear) • axa lmcla ,· . ·. 1 I : a.ca~.rnzn. 
199 i 0.002399 lA= 1.045 ' 
90 99 0.007048 iB 
i 
- -1.51 X 10-3 
5868 i COR=0.964 
= 1.339 
110 0.009265 - -2.08 X 10-3 
= 0.968 
=1 
130 QO 0.011952 1B - -1.23 X 10-3 v;J 
65.66 0.021595 COR=0.988 
199 0.004515 A= 1.299 
150 99 0.011089 B - -6.51 X 10-4 
65.66 0.020111 COR=0.990 
Tabela 6.1: Método das Taxas Iniciais para o Catalisador do Laboratório 
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T°C R l Taxa inicial (''VlV;;reaq.) q. cat. mtn. Constantes (Ajuste Linear) 
199 i 0.019924 A =6.852 
80 99 0.068054 B =- 0.0049 
65.66 i 0.098160 COR=0.989 
199 0.030292 A=8.326 
90 99 0.067621 B =- 0.0064 
65.661 0.126316 COR=0.988 
199 0.027330 A=7.186 
110 99 0.067800 B =- 0.0035 
65.66 i 0.106300 COR=0.997 
Tabela 6.2: Método das Taxas Iniciais para o Catalisador Industrial 
6. :3.2 Resultados do l\1étodo Spline 
A seguir apresentamos os resultados referentes a aplicaçào do método spline aos 
da-dos cinéticos experlmenrais. }"' ·;;arláve) de comparação foi o tempo espacial 
modificado~ porque apresenta maJor erro na sua deternünaçâo. 
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Catalisador do Laboratório 
Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogênio J oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.30003 gramas com diluição de 1/7 (massa de catalisador / massa de diluente), 
nas condições de 90°C e 1 atm com o catalisador do laboratório. 
i 11' ( g_ cai. min. ) \-'r ( c. caL min. ) I Desvio (%) I Taxa (N/ Occeag.) F Nl mist.reaa. expe. i F Nl mist.reaq. teor. 
' 
Q. cai. mtn. 
0.00 0.0000 0.002399 
0.25 0.2536 1.440 0.001356 
0.39 0.3848 - 1.333 0.001090 
0.68 0.6829 ..L 0.426 0.000784 
0.95 0.9491 - 0.096 0.000519 
1.49 1.4900 0.000510 
0.00 0.0000 0.007048 
0.25 0.2523 ..L 0.920 0.003969 ' 
0.39 0.3869 - 0.795 0.002829 
0.68 0.6811 ..,.. 0.162 0.001280 
0.95 0.9538 - 0.368 0.000521 
1.49 1.490J - O.OOG 0.000977 
0.25 0.245S - 0.960 0.006535 
o.:{g 0.3952 - 0.821 0.004418 
0.68 0.6772 - 0.250 0.002675 
0.95 0.9508 'T 0.003 0.001607 
1.49 1.4899 - 0.006 0.001081 
Tabela 6.3: Ajuste do Método Spline para o Catalisador do Laboratório a 90°C 
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Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogénio j oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.30003 gramas com diluição de 1/7 (massa de catalisador / massa de diluente), 
nas condições de ll0°C e 1 atm com o catalisador do laboratório. 
l.r r g, e:at. min. ) 
F \ Nl mist.rw~ .. expe. 
W ( g. cai. min. ) 
F Nl mist.reag_. teor. i Desvio (07) /O, I Taxa ( Nl 0 0 ,.aa ) a. e:at. mtn I 
0.00 0.0000 0.002728 
0.25 0.2551 T 2.040 0.002263 
0.39 0.3821 - 2.026 0.001994 
0.68 0.6844 -L 0.647 0.001459 
0.95 0.9485 - 0.158 0.001022 
1.49 1.4902 _L 0.013 0.000321 
r 
0.00 0.0000 0.009265 
0.25 0.2.519 ...;..... 0.760 0.005721 
0.39 0.3872 - 0.718 0.004469 
0.68 0.6.Sl3 - 0.191 
0.95 0.9496 - 0.042 0.001657 
o.2z, 0.2~i 76 - 0.9GO 0.010480 
..-. 00 
U ••. n; 0.393:: - OJ~2J 0.007SDO 
0.68 0.6783 - 0.250 0.004943 
0.95 0.003 
Tabela 6.4: Ajuste do Método Splíne para o Catalisador do Laboratório a ll0°C 
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Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000. 10000, 15000 pprn (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisadoc 
0.30003 gramas com diluição de 1/í (massa de catalisador j massa de diluente), 
nas condições de 130°C e 1 atm com o catalisador do laboratório. 
lV ( Q. caL min_ ) ! W { a.caLmin. ) Desvio (%) I Taxa ( .".'l ~zre~k:·) ; F Nl rnist.reao. expc F Fn mi.<:t.reac. teor. I {J. ca •. mtn. 
0.00 0.0000 I 0.004731 
0.25 0.2484 - 0.640 I 0.002729 
0.39 0.3924 0.616 I 0.002249 T I 0.68 0.6784 - 0.235 I 0.001725 
0.95 0.9505 + 0.053 I 0.001214 
1.49 1.4990 + 0.604 0.001202 
0.00 0.0000 0.011952 
0.25 0.2487 - 0.520 0.007072 
0.39 0.3919 ' 0.487 0.005562 
0.68 0.6789 - 0.162 0.003645 
0.95 0.9513 ~ 0.137 0.002373 
- 0.020 
(' .,-
..J • .;,_C> 
n •)-{)") 
Uo.:..0vv 0.120 
0.39 0.3865 - 0.897 0.009506 
0.68 0.6803 ~ 0.044 0.006502 
0.95 0.9489 - 0.116 0.004201 
1.49 1.4900 0.001029 
Tabela 6.5: Ajuste do Método Spline para o Cata!isador do Laboratório a 130°C 
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Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogênio/ oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.30003 gramas com diluição de 1/7 (massa de catalisador j massa de diluente), 
nas condições de 150"C e 1 atm com o catalisador do laboratório. 
W ( c. cat. min_ ) W ( a. cat. min ) I Desvio (%) ' Taxa (li I O,r"'$.) F Ni mist.reac. ezpe. F Piz míst.rea~. teor. ' g. cat.mm. 
0.00 0.0000 ' 0.004515 I
0.25 0.2529 ' + 1.160 0.003568 
0.39 0.3856 - 1.128 0.002988 
0.68 0.6821 ~ 0.309 0.001867 
0.95 0.9494 - 0.063 0.001076 
1.49 1.4900 0.001723 
~-
0.00 0.0000 0.011089 
0.25 0.2550 - 2.000 0.008889 
0.39 0.3828 - 1.846 0.007194 
0.68 0.6829 ~ 0.427 0.003!324 
0.95 0.9-±~;2 - O. 716 717 
L49 J A9:I 7 - 0.114 0.000406 
0.25 o ., .. w ._.ou .. · - l 
0.39 - 1 
0.68 0.6828 ~ 0.412 0.007364 
0.95 0.9492 - 0.084 0.004213 
1.49 1.4900 0.000153 
Tabela 6.6: Ajuste do Método Spline para o Catalisador do Laboratório a l50°C 
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Catalisador Industrial 
Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razôes molares de hidrogênio j oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.10005 gramas com diluição de 1/10 (massa de catalisador / massa de diluente), 
nas condiçôes de 80°C e 1 atm com catalisador industrial. 
f,l ( a_cat.min:. ) w ( g. cai. min. ) ' Desvio (~t) \ Taxa 
( l\·J02re~g.) 
F N l mi$Lreao ezpe. F Nl mi.~t.reaa. teor. ! g. cat. mtn. 
0.000 0.0000 0.019924 
0.087 0.0788 - 9.425 0.006646 
0.130 0.1317 + 1.308 0.003852 
0.225 0.2159 - 4.044 0.002321 
0.315 0.3172 + 2.323 0.002062 
0.500 0.5001 -,- O.D20 0.005419 
0.000 0.0000 0.068054 
0.087 0.0834 - 4.138 0.010462 
0.130 0.1225 - 5.770 0.006919 
0.225 0.:::278 - 1.244 0.014162 
0.315 0.3142 1 "-,.. J..,};);) 0.0]3223 
0.500 0.5013 .., 0.260 0.013135 
0.000 0.0000 r nOR"" -;;;: U • ..._,~,'-'l;)u 
0.087 0.0893 - 2.644 0.022550 
0.130 0.1274 - 2.000 0.014207 
0.22:) 0.2259 0.400 0.017372 
0.315 0.3148 ~ 1.548 0.015312 
0.500 0.5011 + 0.220 0.004562 
Tabela 6. 7: Ajuste do .Método Spline para o Catalisado r Industrial a 80"C 
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Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogênio f oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.10005 gramas com diluição de 1/10 (massa de catalisaàor j massa de diluente), 
nas condições de 90°C e 1 atm com catalisador industrial. 
W ( a. caL mÍTL ) ! W ( g.caLmin. ) ! Desvio (07' i Taxa (NIOz""f.j F Nt mist.reaa. expe. F Ni mist.reaq. teor. 
' 
/0) o. cat. m:n .. 
0.000 0.0000 0.030292 
0.087 0.0855 - 1.724 0.005792 
0.130 0.1371 -,- 5.385 0.002507 
0.225 0.2159 - 4.044 0.003085 
0.315 0.3187 - 2.807 0.003191 
0.500 0.4982 - 0.360 0.001958 
0.000 0.0000 0.067621 
0.087 0.0869 - 0.115 0.019230 
0.130 0.1331 _c 2.387 0.015223 
0.225 0.2253 7 0.133 0.012942 
0.3]5 0.30~::; - 0.484 0.008935 
- 0.100 
u.os; 0.0893 0.026090 
0.130 0.1.274 -- ] 567 
0.225 0.22.59 - 0.667 0.014200 
0.315 0.3148 0.807 0.012641 
0.500 0.5011 0.003337 
Tabela 6.8: Ajuste do Método Spline para o Catalisador Industrial a 90°C 
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Resultados referentes as taxas determinadas com concentrações inicias de oxigênio 
de 5000, 10000, 15000 ppm (partes por milhão) em mistura gasosa com hidrogênio, 
nas razões molares de hidrogênio f oxigênio de 199, 99, 66.65 e massa de catalisador 
0.10005 gramas com diluição de 1/10 (massa de catalisador /massa de diluente), 
nas condições de ll 0°C e 1 atm com catalisador industriaL 
w ( c. cat. min ) i w ( g. cai. min. ) 
F Nimi$Lreaa. expe. F Nlmüt.reaa. ieor. 
0.000 0.0000 
0.087 0.0837 
0.130 0.1315 
0.225 0.2258 
0.315 0.3015 
0.500 0.5000 
0.000 0.0000 
0.087 0.0867 
0.130 0.1328 
0.225 0.219~· 
0.315 0.3158 
0.500 
0.057 
0.130 
0.225 0.2266 
0.315 0.3125 
0.500 0.5000 
! Desvio (%) 
- 3.793 
- 1.154 
-t- 0.356 
- 4.486 
- 0.345 
2.154 
- 2.445 
- 0.254 
-'- 0.240 
- 0.115 
- 1.000 
-,-- 0.711 
- 0.794 
0.008878 
0.005434 
0.002574 
0.001916 
0.006715 
0.067796 
0.022258 
0.013171 
0.009990 
L013966 
\.007810 
0.001979 
Tabela 6.9: Ajuste do Método Spline para o Catalisador Industrial a uoac 
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6.4 Resultados Relativos ao Método Integral de 
Análise 
r\ esta seção apresentamos os resultados da aplicação do método integral de análise, 
as constantes cinéticas obtidas e apresentamos as curvas preditas de conversão em 
íunçâo do tempo espacial mo ficado \V /F, em contraste com os dados experimen-
tais. O gráfico dos resíduos entre as variáveis \\'/F experimental e predita também 
é apresentado. 
Utilizando a expressão integrada 5.20 da equação cinética 5.17 com auxílio do 
procedimento não-linear Marquardt do programa SAS, obteve-se os valores das 
constantes cinéticas que estão apresentadas nas tabelas abaixo. As listagens dos 
resultados encontram-se no apêndice B. 
6.4.1 Constani es Ajustadas 
As constantes C1 , C 2 e C3 foram determinadas pelo programa Marquardt minimi-
Z:oindo os resíduos entre os valores experimentais e o preditos pelo modelo (5.20). 
I:tilizando as relações, C r = 1 I kJ, Cz = ,í Ks I kl e c3 = K E k, podemos cal-
cular as constantes cinéticas apresentadas na Tabelas 6.11 e 6. 3 para os dados 
obtiàos com ambos os catalisadores de Pa1ádio. 
Cat alisa dor do Laboratório 
no 4.11 s- ~xn (). t .,__. 
]30 ') 6Q--..... __ esc 1"' 6"-1 i. v I 40.6595 
150 ') o·r":" -'• u0t 11.8859 19.8952 
Tabela 6.10: Costantes Ajustadas para o Catalisador do Laboratório pelo Métoào 
Integral 
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i Temp.°C kl( ?Vi O?rea~. ) ]{3 (atmt1 K6 (atm) 1 .cat.mi.n.atm 
90 0.1293 68.5581 57.4902 
110 0.2431 51.7349 20.8534 
130 0.3705 42.7003 15.0644 
150 0.4912 34.0864 9 _..,2~ . i I J 
Tabela 6.11: Costantes Cinética e de Adsorçâo Ajustadas para o Catalisador do 
Laboratório 
Catalísador Industrial 
I 80 I 1.1813 I 10.9791 
90 i 0.9620 i 8.1251 
110 I 0.7866 I 6.1467 
Tabela 6.12: Costc~!ltes 
90 
110 1.2713 61.0633 
75.2317 i 
') '>~00 ! 0l.-v : 
I 
1 1072 i 
32.4845 
17.9345 
Tabela 6.13: Costames Cinética e de Adsorção Ajustadas para o Catalisador L'l-
dustrial 
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6.4.2 Funções de Temperatura das Constantes Ajustadas 
Foram determinadas as funções de temperatura das constantes cinética e de ad-
sorçâo ajustadas. Para a costante cinética foi utilizada a relação de Arrhenius e 
para as constantes de equilíbrio de adsorção foi utilizada a expressão de van 't Hoff. 
kcinetica = ko X exp ( - :T ) 
f{ adsorcao Ko X exp 
Catalisador do Laboratorio 
kl 1689.69 x exp 
6~g- ')9 , I { ... v \ 
í-' RT ; 
1\'l 02reag. 
( . ) 
g.cat.rmn.atm 
0.5339 
r 3500.10 1 
X exp l RT J ' t -lj la rn , \ . 
'> g-e 1n-" -· í o X ~ · x exp 
Catalisador Industrial 
J ') ') ( _3 5-::8::-::l::c-. 0_9 ) 1 ·-·-4 X exp -
RT ' 
í ~Yl Ozreag. 
\ t . ' g.ca .nnn.arm 
1.2268 
90')"' "'8 
1 .J-i.l \ 
x exp \ RT ) 
7.906 X 10-6 X exp ( 11104.93) 
RT 
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(6.1) 
(6.2) 
(fi' ·~ 1 \ .. ._;) 
(6.4) 
(6.6) 
6.4.3 Resultados Gráficos 
]\esta seção são apresentados os gráficos das funções de temperatura para ascos-
tantes cinéticas ajustadas os gráficos dos pontos experimentais versus o modelo 
ajustado equação 5.20 e os gráficos dos resíduos. Inicialmente apresentamos os 
resuhados para o catalísador do laboratório seguidos dos resultados obtidos com 
o catalisador industrial. 
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CATAL!SADOR DO LABORATÓRIO 
-0.5- Constante cinética de adsorçdo do oxigénio. 
~ 
-2.1 -! 
~ 
-j 
2.0E-003 2.5E-
f / T (K -t) 
Figura 6.1: Constante cinética de adsorção do oxigênio. 
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3.5 
..J 
l 
4 
Constante de equitibrio de adsorção do hidrogênio. 
1 / T (K -r) 
S.OE-003 
Figura 6.2: Constante de equilíbrio da ads0rção do hidrogênio. 
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Constctnte de equilíbrio de adsorcão da agua. 
o~--~--,---~--T---~--~--.---r-~r---
2.0E-oos 
Figura 6.3: Constante de equilíbrio da aclsorçâo da água. 
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Pontos Experinoentais versus Modeto Ajustad.o 
OR 199 
DR 99 
A R - 65.66 
o 
o 
' ' ! ! 1 l ! i ' ; 'l j ' ' ! ' ' ' 1 . j ' ! ' í 
0.0 2 4 6 8 1.0 
/F (g.cat.min Nt mist.reag.) 
Figura 6.4: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para 90°C 
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Pontos Experímentati$ versus Modelo Ajustado 
o R - 199 
oR 99 
t>. R 65.66 
o 
; ' 1 1 ! 
4 L. O 
W/F oat.min 
Figura 6.5: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para nooc 
lO i 
Pontos Experi-rn..entais vers'us Modelo Ajustado 
OR 199 
aR 99 
A R 65.66 
60 
o 
i 'j ; ' ; . ; ; ' ; ' l ; ' ' l ' 1 ' i ' i 'í i ' ; ! ! ! i l ! ! 
4 6 8 í.O 
(g.ca.t.min / Nl mist.reag.) 
Figura 6.6: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para 130°C 
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Pontos Experínumtais versus Model.D AjttStado 
oR 199 
oR 99 
to. R 65.66 
i i ' ; 
0.2 
/ 
' j ' ' ; ' ' i i ' ' i ' • ! i \ 
0.8 8 f. O 
Figura 6.7: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para l50'C 
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CATALJSADOR INDUSTRIAL 
0.6 ~ Constante ci-nética de adsorçáo do oxigênio. 
0.2 
ln k, 
-0.2, 
3. 
Figura 6.8: Constante cinética de adsorção do oxigênio. 
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4.6 Constante de equitibrio de adsorçáo do hidrogênio. 
4.4 
J 
~ o ~--,---.---,---,---,---,---,---,---,-~. 
2.0E-O 2. 
f/ T (K 
Figura 6.9: Constante de equilíbrio da adsorção do hidrogênio. 
111 
ln Ke 
3.5 
Constr:Lnte de equilíbrio de adsoroáo da agua. 
o os 5E-
f / T (K _,) 
Figura 6.10: Constante de equilíbrio da adsorção da água. 
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60-::J 
-i 
50 
Pontos Experirr<-entati.s versttS Modelo Ajustado 
o R 
o .R 
~::.R -
199 
99 
65.66 
Figura 6.11: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para 80°C 
113 
Pontos Experi:mentais versus Modelo Ajustado 
199 
- 99 
65.66 
o 
' ' 
A 
i ; 
1 0.2 3 
F (g.cat.min Nl mist.reag.) 
Figura 6.12: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para 90°C 
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80 
60 
o 
Pontos E:rperi:n-.,entais versus Modelo Ajustado 
o R 199 
DR - 99 
~>.R- 65.66 
o 
o~~~~T7~~--~~-r~~~~~~TT~~" 
O, 1 
/ 
Figura 6.13: Pontos Experimentais versus Modelo Ajustado para ll0°C 
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Figura 6.14: Resíduos Referentes ao Ajuste Integral com o Catalísador do Labo-
ratório 
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10.00] 
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5.00 ~ 
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Figura 6.15: Resíduos Referentes ao Ajuste Integral com o Catalisador Industrial 
117 
Capítulo 7 
Discussão dos Resultados 
Os resultados referentes a aplicação do método das taxas iniciais aos dados cinéticos 
experimentais mostram o mesmo comportamento para ambos os catalisadores em-
pregados. As taxas iniciais de oxidação do hidrogênio correlacionam-se bem, se-
gundo um modelo linear, aos valores das concentrações iniciais de oxigênio com-
forme mostrado nas Tabelas 6.1 e 6.2. 
A utilização do método Spline para determinação das taxas de reação apresentou 
bons resultados. Através deste método pode-se obter os valores das taxas iniciais 
e das taxas de reação para todos os pontos coletados. Observa-se que as taxas 
obtidas com o catalisador industrial são cinco a dez vezes ma.1ores do que as 
ta_xas obtidas com o catalisadnr do laboratório. 
Os Ya!ores conversão de oxigênio e 1empo espacial modificado 
tados pelo programé Spline estiio em concordância com os 
As reações de oxidação do hidrogênio para arnbos os catalisadores mostram o 
mesmo mecanismo. Com os valores das taxas obtidas, em conjunto com os valo-
res das conversões determinadas experimentalmente, pode-se testar e discriminar 
várias equações cinéticas propostas para a reação. Através da linearização, quando 
possível, das equações cinéticas discriminadas, consegue-se obter uma estimativa 
inicial dos valores das constantes cinéticas para serem utilizados na a."'l.á!ise integral 
dos dados cinéticos. 
Para se obter a variação da taxa de reação ao longo do reator e o valor das cons-
tantes cinéticas, utilizou-se a expressão 5.20 obtida a partir da integração analítica 
da equação diferencial do balanço material para o oxigênio no reator tubular 5.18, 
que contém a equação cinética 5.17 expressa em termos da conversão e derivada 
do mecanismo de reação proposto neste trabalho para a oxidação catalítica do 
hiàrogênio. 
Ambos os conjuntos de dados cinéticos obtidos, um com o catalisador do labo-
ratório e o outro obtido com o cataiisador industrial foram utilizados na análise 
integral. Dos 60 pontos obtidos com o cata!isador do laboratório, empregados na 
análise 87% dos pontos ajustaram-se bem ao modelo proposto, apresentando des-
vios na faixa de O- 10%. Para o catalisador industrial dos 45 pontos empregados 
na análise apenas ll% dos dados apresentaram desvios maiores do que 10% em 
relação ao valor determinado experimentaL 
As listagens dos resultados encontradas no apêndice B mostram as constantes 
cinéticas agrupadas obtidas e os desvios absolutos entre os valores experimentais 
e preditos pelo modelo para a variável tempo espacial modificado (W /F). As Fi-
guras 6.4 - 6.7 , 6.11 - 6.13 apresentam os pontos experimentais coletados em 
contraste ao modelo ajustado. As figuras 6.14 - 6.15 apresentam de forma gráfica 
os resíduos entre os valores preditos e experimentais para ambos os conjuntos de 
dados empregados. 
As Tabelas 6.10 e 6.12 apresentam os valores das constantes cinéticas agrupadas 
ajustadas pelo método de Marquardt. J\o apêndice B encontram-se os valores dos 
desvios pa.drôes assintóticos e os intervalos de confiança associados aos parâmetros 
obtidos para cada conjunto de dados utilizados. A matriz de correlação indica uma 
correlação maior entre os parâmetros cl e c2, necessitando talvez uma reparame-
lnzaçao. 
constantes cínétic?..s agrupaàas obtem-se as constantes de equilíbrio da 
água 6 e a costanle cinética cinética de adsorçâo 
a.ut"''' 6.11 e 6.13 mostram o Yalor destas constantes as várias 
nos experimen1os. 
acordo com 2 rea1idade ou 
a con::tanle apresenta valores crescentes 
com o aumento da 1emperatura, er,quanto as constantes de equi!ít>rio da adsorçâo 
ào hidrogênio _1{3 e da água K 6 decrescem com o aumento da temperatura como 
era esperado pelo fato da adsorção ser um processo geralmente exotérmico. 
Para se determinar as Energias de Ativação da reação com o catalisador industrial 
e do laboratório e os Calores de Adsorção do hidrogênio e da água, utilizou-se as 
relações de Arrhenius van't Hoff e . As figuras 6.1 - 6.3 e 6.8 - 6.10 apresentam 
os resultados destes ajustes. Da Tabela apresentada abaixo com os valores das 
Energias de Ativação e os Calores de Adsorção obtidos na faixa de temperatura de 
80-150°, para ambos os catalisadores pode-se observar o seguinte comportamento. 
Os valores dos calores de adsorção do hidrogênio são semelhantes para ambos os 
catalisadores. Para a Energia de Ativação de adsorção do oxigênio, que é consi-
derada a etapa determinante da taxa de reação, o catalisador industrial apresenta 
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1 
(Calorias/ moi) Cat. Lab. Cat. lnd. 
E 6797,23 3581,09 
QaáE- If2 3500,10 '>O?"' 78 t.) ...,,, 
Qads- IfzO 8680,45 11104,93 
Tabela 7.1: Energias de Ativação e Calores de Adsorção Ajustados 
menores valores do que para o catalisador do laboratório, acarretando com isso 
maior taxa de oxidação, fato este já observado através dos resultados do método 
Spline. 
Os métodos matemáticos e programas computacionais utilizados no tratamento 
diferencial e integral dos dados foram os seguintes: Gera.C, Spline Modificado, 
D UD - SAS, Marquardt- SAS. Os programas foram utilizados de forma sequencial 
e assim os resultados dos métodos diferencias foram utilizados para se obter as 
estimativas iniciais dos parâmetros ajustados pelos métodos integrais. 
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Capítulo 8 
Conclusões e Sugestões 
A partir dos resultados obtidos sobre a oxidação catalítica do hidrogênio em catali-
sador suportado de Paládio podemos apresentar as seguintes conclusões e sugestões 
para trabalhos futuros. 
Com relação a instalação experimental montada para o estudo da reação podemos 
conduir que a insta1açã.o mostrou-se adequada para se estudar reações gás- sólido 
e apresentou boa precisão na leitura e controle das variáveis operacionais. Os 
sistemas de medida das Yazôes e análise dos gases mostraram-se precisos e de 
rápida partlda e estabilização. Todos os slten1as sào à e íácillimpeza e manutenção. 
Com relação ao sistema de análise podemos conduir que para a faixa de concen-
eocoJJlJ!Uil. o de condutividade térmica trabalhou 
para concentrações menores do que 0.1 0 2 
o oxigênio com scnsor eletroquímico especifico 
cie 10- 1 ppm. 
Sugerirno.s a na experimental de um medidor ponto de 
on:alho para a água e um reator adicional para estudos de secagem de hidrogênio 
por adsorçâo àe água em peneiras moleculares. 
O acompanhamento da coleta dos dados por computador permitiu avaliar os re-
sultados dos experimentos imediatamente apos a sua realiza<;ão e com isso reduzir 
o tempo de cada coleta, permitindo um maior número de experiências diárias. 
O catalisador preparado no laboratório inicialmente não satisfez a condição de 
isotermicidade requerida para a coleta dos dados cinéticos, devido à grande quan-
tidade de Paládío (5%) (w fw). Através de reduções sucessivas da quantidade 
de Páladio impregnada no catalisador conseguiu-se atingir uma quantidade ideal 
de Paládio (0.1 %) impregnado, garantindo-se assim regime isotérmico no reator 
durante a coleta dos dados cinéticos. 
Os resultados provenientes dos ajustes matemáticos dos pontos experimentais 
apontam uma menor Energia de Ativação para a reação conduzida com o ca-
talisador industrial, acarretando com isso uma maior taxa de reação. Atribuímos 
este fato a maior área superficial presente e uma maior quantidade de Paládio 
impregnaàa. 
Embora o catalisador do laboratório se preste para tratar hidrogênio com alto 
teor de oxigênio pois evita a formação de regiões de pontos quentes, sugerimos 
testes ad ·,cionais com o catalisador do laboratório preparado com 1 - ai um i na e 
quantidades na faixa de l - 3% de Pd (w Jw) para a utilização nos casos de baixos 
teores de oxigênio. 
A boa relação linear entre a taxa inicial de oxidação do hidrogênio versus a con-
centração inicial de oxigênio na mistura reagente mostra que a etapa determinante 
de um possível mecanismo de reação é controlada pela adsorção do gás oxigênio 
sobre a superfície do catalisador. 
Das análises diferenciais efetuadas podemos concluir a exemplo de Boreskov e 
Boudart que a taxa de reação é de primeira ordem cinética em relação ao oxigênio. 
A modificação do mecanismo de reação proposto por Temkin com a introdução do 
termo da adsorção da água atuando como um fator resistivo na taxa da reação con-
firma as informações que Smith e Boudart costataram sobre a influência da água 
na taxa. de reação de oxidação catalítica do hidrogênio em catalisadores suportados 
de Platina. 
Existe evidência da necessidade 
possibilil,a.ndo assim des]ocamenlo do 
se remover a água do sistema readonal~ 
equilíbrio dá reaç.âo e com major grau 
pureza do hidrogénio processado. Um futuro estudo referente a remoção 
e a introdução de mais urna etapa de reação é fundamental paréi a 
água 
gases 
O modelo e as constantes ajustadas para a equação do uLcc'""'"'Hv 
de reação proposto neste trabalho ajustaram muito bem os dados experimentais. 
As cantantes obedecem as leis estabelecidas por Arrhenius e van't Hoff e portanto 
podem ser usadas no modelo proposto para futuras simulações e estudos de anáiise 
de sensitividade paramétrica de reatores catalíticos para a oxidação do hidrogênio. 
Sugerimos finalmente, um estudo com relação a pressão do sistema de reação na 
faixa de J - 10 atm, uma vez que, a termodinâmica da reação indica que o aumento 
da pressão total do sistema desloca o equilíbrio da reação para a formação de água. 
Resumidamente, este trabalho cumpre o objetivo inicial no desenvolvimento do 
processo de obtenção de gases ultra-puros para a utilização na microeletrônica. 
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Listagens da Resposta do 
Progran1.a Gera.C 
pureza do hidrogenio 
massa de catalisador 
temperatura 
deflexao do hidrogenio 
deflexao do oxigenio 
vazao do hidrogenio 
vazao do oxigenio 
vazõo total 
oxi~enio pelos . ' capl..La!"es 
pelo 
ENTRADA 
are a bruta na entrada 
are a bruta na entrada 
are a bruta na entrada 
are a bruta media 
massa de oxigenio entrada 
massa de oxigenio entrada 
massa de oxigenio entrada 
massa oxi media entrada 
= 0.9986 (%) 
= 0.3000 (gramas) 
= 403. 15 (Celsius) 
= 125.0000 (mm) 
= 82.0000 (mm) 
= 1175.5614 (!; :c.l/min) 
= 17.9271 (N ml/nrin) 
= 1193.4885 (N :c.l/min) 
= 1.5021 (%) 
= 1.5055 m 
= 1.5063 ( 
= 1.5056 f~" \I~ J 
= 15980.00 (u.a) 
= 15978.00 (u.a) 
= 15970.00 (u.a) 
= 15976.00 (u.a) 
= 4.30432e-05 (gramas) 
= 4.30381e-05 (gramas) 
= 4.30176e-05 (gramas) 
= 4.30330e-05 (gramas) 
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moles de oxigenio entrada = 1. 34478e-06 (moles) 
moles de hidrogenio ent;rada = 8.79409e-05 (moles) 
fracao molar oxigenio entrada = 1.50615e-02 
íracao molar hidrogenio entrada = 9.84938e-01 
concentracao oxigenio ent;rada = 4.55328e-07 (mol/ml) 
concentracao hidrogenio entrada = 2.97758e-05 (mol/ml) 
SAIDA 
are a bruta na saída = 11408.0000 (u.a) 
are a bruta na sai da = 11444.0000 (u.a) 
are a bruta na sai da = 11372.0000 (u.a) 
massa de oxigenio saída = 3.13267e-05 (gramas) 
massa de oxigenio sai da = 3.14189e-05 (gramas) 
massa de oxigenio sai da = 3.12344e-05 (gramas) 
moles de oxigenio sai da = 9.78958e-07 (moles) 
:moles o e hicirogenio sai da = 8.72093e-05 (moles) 
moles de açua sai da = 7.31645e-07 (moles) 
fracao molar o:,:ige:n.i o sc.id::. = 1 .10094e.-o::~ 
f:racac :wol2-r s:sidc = 9.80762e-01 
fracao m.olc.r agua sé. ide = 8.22é;14e-03 
soma das fracoes molares saida = 1.00000 
concentracao oxigenio saida = 3.32828e-07 (mol/ml) 
concentracao hidrogenio sai da = 2.96496e-05 (mol/ml) 
concentracao agua sai da = 2.487 46e-07 (mol/ml) 
desvio padrao em W/F (cap A) = 1.44537e-02 
desvio padrao em VI/F (cap D) = O.OOOOOe+OO 
desvio padrao na conversao = 9.22573e-08 
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grau de avanco da reacao = 7.31645e-07 
grau de avance à a reacao = 7.25879e-07 
grau à e avanco à a reacao = 7.37411e-07 
conversao = 27.10 (%) 
conversao = 26.99 ( •:) '" 
conversao = 27.42 m 
conversao media = 27.20 (" \ 1.-
tempo espacial modificado = 0.25 (g.min/}ll) 
temperatura do experimento = 403.15 (Kelvin) 
concentracao inicial de 02 = 1.5061 ); (v/v) 
Listagens das Resposta do 
Programa Marquardt - SAS 
CATALISADOR DO LABORATORIO 
Temperatura 90° 
SAS 14:59 WEDtJESDAY, JAIIUARY 9, 1991 2 
NO!<-Lil1EAR LEAST SQUARES SUJIJMARY STATISTICS DEPE}JDE!íT VARIABLE Y 
SOURCE DF SUM DF SQUARES MEA!I SQUARE 
REGEESSION 3 3.8280651577 1.2760217192 
R:SEIDUhL 11 0.0079348423 0.0007213493 
UIJCORREGTED TOTAL 14 3.8360000000 
(CORRECTED TOT 13 1.3831714286 
P ARftJvlETER ESTIMA TE ASYMPTOTIC ASYMPTDTIC 95 'I " 
STD. ERRO R CONFIDENCE INTERVAL 
LOiflER UPPER 
Cl 7.7349090 0.324737133 7.02016468 8.44965336 
C2 64.0369727 4.058540772 55.10415055 72.96979480 
C3 444.6261758 42.867304444 350.27551456 538.97683710 
ASYMPTOTIC CORRELATION MATRIX OF THE PARAMETERS 
C:DRR Cl C2 C3 
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Cl 
C2 
C3 
OBS 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
11 
12 
13 
14 
15 
SAS 
X 
0.0000 
0.0753 
o .1034 
0.1794 
0.2136 
0.0000 
o. 1354 
0.1612 
0.2402 
0.2824 
0.0000 
o. 1758 
0.2278 
0.2928 
0.3318 
1.0000 
0.9649 
0.7028 
15:02 \IIEDNESDAY, 
y R 
0.00 199.00 
0.25 199.00 
0.39 199.00 
0.68 199.00 
0.95 199.00 
0.00 99.00 
0.25 99.00 
0.39 99.00 
0.68 99.00 
0.95 99.00 
0.00 65.67 
0.25 65.67 
0.39 65.67 
0.68 65.67 
0.95 65.67 
110° 
0.9649 
1.0000 
0.8578 
JMJUARY 
YAJUST 
0.000000 
0.266021 
0.377885 
0.718153 
0.894054 
0.000000 
0.288962 
0.370636 
0.684393 
0.896519 
0.000000 
0.228115 
0.403271 
0.709456 
0.946752 
9, 1991 3 
YE.ES 
0.7028 
0.8578 
1.0000 
0.000000 
-0.001602 
0.012115 
0.038153 
0.055946 
0.000000 
-0.038962 
0.019364 
-0.004393 
0.005348 
0.000000 
0.021885 
-0.013271 
-0.029486 
o. 003248 
SAS 14:38 TUESDAY, JAlnJARY 8, 1991 2 
1/0!l-LI!<EAR LEAST SQUARES SUMNARY STATISTICS 
SOURCE DF SUM DF SQUARES 
REGRESSION 3 4.7191720415 
RESIDUAL 12 0.0193279585 
Uf/CORRECTED TOTAL 15 4.7385000000 
(CDRRECTED TOTAL) 14 1.6467600000 
134 
DEPDlDENT VARIABLE Y 
MEAN SQUARE 
1.5730573472 
0.0016106632 
P ARAt•IETER ESTIMA TE ASYMPTOTIC ASYMPTOTIC 95 % 
STD. ERRO R COllFIDE!ICE INTERVAL 
LDWER UPPER 
C1 4.11417004 0.227203856 3.619134633 4.60920545 
C2 29.58741704 2.984080717 23.085554110 35.08'-'17997 
C3 85.78105295 20.675288623 40.733402486 130.82870341 
ASYMPTOTIC CDRRELATION MATRIX DF THE PARAMETERS 
CORR C1 C2 C3 
C1 1.0000 0.9606 0.7069 
C2 0.9606 1.0000 0.8660 
C3 0.7069 0.8560 1.0000 
SAS 14:38 TUESDAY. JA!WARY 8, 1991 3 
DES X y R YAjUST YR.ES 
1 0.0000 0.00 199.00 0.000000 0.000000 
2 o. 1266 0.25 19'2' 00 0.281967 -0.031967 
3 o .1814 0.39 199.00 0.421949 -0.031949 
4 o. 285Ç· 0.62- 199.00 0.726468 -0.046458 
5 o "-~-.<5~V5 0.9E 199. OC; 0.944029 C.005971 
6 0.0000 o.oc 99.00 0.000000 0.000000 
7 o .1845 0.25 99.00 0.272391 -0.022391 
8 0.2535 0.39 99.00 0.409478 -0.019478 
9 0.3579 0.68 99.00 0.665932 0.014068 
10 0.4150 0.95 99.00 0.837362 0.112538 
11 0.0000 0.00 66.67 0.000000 0.000000 
12 0.2453 0.25 66.67 0.246116 0.003884 
13 0.3320 0.39 66.67 0.403435 -0.013435 
14 0.4517 0.68 66.67 0.710992 -0.030992 
15 0.5233 0.95 66.67 0.962978 -0.012978 
135 
Temperatura 130' 
SAS 14:44 TUESDAY, JA!iUARY 8, 1991 2 
NON-LINEAR LEAST SQUARES SUMNARY STATISTICS DEPE!IDEl\T VARIABLE y 
SOURCE DF SUM DF SQUARES NEAN SQUARE 
REGRESSION 3 4.7281266380 1.5760422127 
RESIDUAL 12 0.0103733620 0.0008644468 
UNCORRECTED TOTAL 15 4.7385000000 
(CDRRECTED TOTAL) 14 1.6467600000 
PARAMETER ESTIMA TE ASYMPTOTIC ASYMPTOTIC 95 % 
STD. ERRO R CONFIDENCE I!ITERVAL 
LO\ItER UPPER 
Cl 2.69876695 o. 1207007811 2.435782165 2.961751760 
C2 17.63709058 1.6208137186 14.105535751 21.168545603 
03 40.65945592 9.4449922058 20.080555414 61.238356427 
.ZSYMPTOTIC CORRELATI01\ MATRIX OF TE:E PARt~METEF:S 
co?~::. r~ C2 C3 >.;.;._ 
C i 1.0000 0.9568 0.5997 
C2 0.9558 1.0000 0.8672 
C3 0.6997 0.8672 1.0000 
SAS 14:45 TUESDAY, JANUARY 8, 1991 
OBS X y R YAJUST YRES 
1 0.0000 0.00 199.00 0.000000 0.000000 
2 0.1797 0.25 199.00 0.295679 -0.045679 
3 0.2501 0.39 199.00 0.434114 -0.044114 
4 0.3637 0.68 199.00 0.693792 -0.013792 
136 
5 0.4440 0.95 199.00 0.912354 0.037646 
6 0.0000 0.00 99.00 0.000000 0.000000 
7 0.2313 0.25 99.00 0.274380 -0.024380 
8 0.3204 0.39 99.00 0.418672 -0.028672 
9 0.4509 0.68 99.00 0.687883 -0.007883 
10 0.5318 0.95 99.00 0.902794 0.047206 
11 0.0000 0.00 65.67 0.000000 0.000000 
12 0.2720 0.25 65.67 0.232469 0.017531 
13 0.3707 0.39 65.67 0.371518 0.018482 
14 0.5250 0.68 65.67 0.684888 -0.004888 
15 0.6204 0.95 65.67 0.968803 -0.018803 
Ten1peratura 150° 
SAS 14:54 TUESDAY, JAWJARY 8, 1991 2 
NOH-LINEAR LEAST SQUARES SUNi:M.ARY STATISTICS D2PENDEfiT VARIJ..BLE Y 
SOURCE 
REGRESSIOK 
UIJCORRECTED TOTAL 
(COER:SCTED 
PARAMETER ESTIMA TE 
01 2.03569495 
02 11. 88594320 
03 19.89517161 
DF SUJé DF SQUARES 
3 4.7252S3726L; 
12 0.0132462735 
15 4.7385000000 
:14 1 . 6467600000 
ASY.MFTDTIC 
STD. ERRO R 
J-.J:t:AN SQUARE 
1.5750845755 
0.00110385ê1 
ASYMPTOTIC 95 'I n 
COlJFIDENCE HITERVAL 
LOWER UFPER 
0.1131435890 1.7891758810 2.282214014 
1.5508897412 8.5068397542 15.265046640 
8.1466997525 2. 1450115276 37.645331700 
ASYMPTOTIC CORRELATIDN MATRIX DF THE PARA.METERS 
CORR C1 C2 C3 
137 
Cl 
C2 
C3 
DBS 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
11 
·~ L<O 
13 
14 
-1;:::: 
"v 
SAS 
X 
0.0000 
0.2037 
0.2926 
0.4363 
0.5121 
0.0000 
0.2550 
0.3603 
0.5243 
0.5937 
0.0000 
0.2837 
0.3953 
0.5827 
0.6830 
1.0000 
0.9553 
0.7040 
0.9553 
1.0000 
0.8726 
14:55 TUESDAY. JA!WARY 8. 1991 
y R YAJUST 
0.00 199.00 0.000000 
0.25 199.00 0.277543 
0.39 199.00 0.425178 
0.68 199.00 0.713732 
0.95 199.00 0.900361 
0.00 99.00 0.000000 
0.25 99.00 0.266940 
0.39 99.00 0.415858 
0.68 99.00 0.721683 
0.95 99.00 0.891694 
0.00 65.67 0.000000 
0.25 65.67 0.227448 
0.39 .,...,.... """7 o~.o, 0.362540 
0.68 65.67 0.692946 
0.95 65.67 0.96119;1 
3 
o. 7040 
0.8726 
1.0000 
YRES 
0.000000 
-0.027543 
-0.035178 
-0.033732 
0.049639 
0.000000 
-0.016940 
-0.025858 
-0.041683 
0.058306 
0.000000 
0.022552 
0.027460 
-0.012946 
-0.011199 
OR INDUSTRIAL 
Temperatura 80' 
SAS 16:57 THURSDAY. JANUARY 10. 1991 2 
NDN- LINEAR LEAST SQUARES SUMMARY STATISTICS DEPENDENT VARIABLE Y 
SOURCE 
REGRESSION 
RESIDUAL 
DF SUM DF SQUARES 
3 0.52256131128 
12 0.00039568872 
138 
~!EAN SQUARE 
0.17418710376 
0.00003297406 
UNODRREOTED TOTAL 15 0.52295700000 
(OORREOTED TOTAL) 14 0.17912760000 
PARAMETER ESTIMA TE ASY!VtPTOTIO ASYMPTOTIO 95 % 
STD. ERRO R CONFIDENOE HJTERVAL 
LO ViER UPPER 
C1 1.18128711 0.0277659150 1.120790288 1.:41783930 
C2 10.97917870 o .4203605146 10.063290470 11. 895066933 
C3 75.23173206 3.6681168173 67.239580306 83.223883815 
ASYMPTOTIC CORRELATION MATRIX DF THE PARAMETERS 
CORR Cl C2 C3 
C i 1.0000 0.9485 0.7305 
02 0.9485 1.0000 0.9020 
03 0.7305 0.9020 1.0000 
SJ.-5 16:57 THURSDA'l, JANUARY 10, 1991 3 
OBS X v R YAJUST YF""S 
" 0.0000 0.000 199.00 0.000000 0.0000000 
2 o .1615 0.087 199.00 0.082739 0.00426:2 
3 0.2334 0.130 199.00 o .132636 -0.0026362 
4 0.3377 0.225 199.00 0.223857 0.0011426 
5 0.4222 0.315 199.00 0.318704 -0.0037037 
6 0.0000 0.000 99.00 0.000000 0.0000000 
7 0.254~ 0.087 99.00 0.085616 0.0013842 
8 0.3266 0.130 99.00 o .139730 -0.0097301 
9 0.4041 0.225 99.00 0.218634 0.0063659 
10 0.4715 0.315 99.00 0.309290 0.0057096 
11 0.0000 0.000 65.67 0.000000 0.0000000 
12 0.3250 0.087 65.67 0.095675 -0.0086751 
13 0.3526 0.130 65.67 o .121695 0.0083050 
139 
14 
15 
0.4337 
0.4920 
0.225 
0.315 
Temperatura 90° 
65.67 
65.67 
0.222026 
0.320724 
0.0029739 
-0.0057243 
SAS 17:01 THURSDAY, JANUARY 10, 1991 2 
NON- LI!JEAR 
SOUROE 
REGRESSION 
RESIDUAL 
UNOORREOTED 
(ODRREOTED 
PARAMETER 
01 
C2 
03 
LEAST SQUARES 
DF 
3 
12 
TOTAL 15 
TOTAL) 14 
ESTIMA TE 
SUMMARY STATISTIOS DEPElWE!lT VARIABLE Y 
SUN DF SQUARES 
0.52257875994 
0.00037824006 
0.52295700000 
o .17912760000 
ASYMPTOTIC 
STD. ERROR 
MEA!l SQUARE 
0.17419291998 
0.00003152000 
ASYMPTOTIC 95 % 
CO!JFIDE~JCE IfiTERVAL 
UPPER 
0.96199426 0.0217072447 0.914698162 1.009290343 
8.12509059 0.3084527858 7.453028714 8.797152468 
31.25006648 1.8710719132 27.173344938 35.326737977 
ASYMPTOTIC CORRELATION MATRIX DF THE PARAt·IETERS 
CORR 
C1 
02 
03 
OBS 
01 02 
1.0000 0.9553 
0.9553 1.0000 
0.7325 0.8936 
SAS 17:01 THURSDAY, JANUARY 10, 1991 3 
X y R YAJUST 
140 
03 
0.7325 
0.8936 
1.0000 
YRES 
1 0.0000 0.000 199.00 0.000000 0.000000 
2 0.2064 0.087 199.00 0.097686 -0.010686 
3 0.2619 0.130 199.00 o .131221 -0.001221 
4 0.3816 0.225 199.00 0.218013 0.006987 
5 0.4882 0.315 199.00 0.317537 -0.002537 
6 0.0000 0.000 99.00 0.000000 0.000000 
7 0.2845 0.087 99.00 0.083146 0.003854 
8 0.3852 0.130 99.00 0.138625 -0.008625 
9 0.4979 0.225 99.00 0.226411 -0.001411 
10 0.5739 0.315 99.00 0.307249 0.007751 
11 0.0000 0.000 65.67 0.000000 0.000000 
12 0.3930 0.087 65.67 0.088316 -0.001316 
13 0.4539 0.130 65.67 o .128271 0.001729 
14 0.5540 0.225 65.67 0.220528 0.004472 
15 0.6296 0.315 65.67 0.320591 -0.005591 
Temperatura 110° 
S.AS 17:07 THURSDAY, JA1IUJtRY 10, 1991 2 
NON-LIHEAR LEAST DE?EIIDEI~T VARIABLE Y 
SOURCE DF SlJ1,; OF SQUARES MEA!l SQUARE 
3 o. 52263942975 o. 17 .;21314325 
12 0.00031757025 0.00002546419 
UNCORRECTED TOTAL 0.52295700000 
(CORRECTED TOTAL) 14 o. 17912760000 
PARAMETER ESTIMA TE J.SYMPTOTIC ASYMPTOTIC 95 % 
STD. ERRO R CO!IFIDENCE IllTERVAL 
LOWER UPPER 
C1 0.78659693 0.0163290969 0.751018828 0.822175025 
C2 6.14670505 0.2237065039 5.659289731 6.634120368 
03 14.10715587 1.0439805702 11.832514259 16.381797480 
141 
ASYMPTOTIC CORRELATIDN MATRIX DF THE PARAMETERS 
CORR C1 02 C3 
C1 1.0000 0.9580 0.7283 
C2 0.9580 1.0000 0.88ô9 
C3 0.7283 0.88ô9 1.0000 
SAS 17:08 THURSDAY, JANUARY 10, 1991 3 
OBS X y R YAJUST YRES 
1 0.0000 0.000 199.00 0.000000 0.000000 
2 0.20ô1 0.087 199.00 0.084984 0.002016 
3 0.3146 0.130 199.00 0.142318 -0.012318 
4 0.4365 0.225 199.00 0.221940 0.003060 
5 0.5426 0.315 199.00 0.310123 0.004877 
6 0.0000 0.000 99.00 0.000000 0.000000 
7 0.3296 0.087 99.00 0.090012 -0.003012 
8 0.4173 0.130 99.00 o .12951:1 0.000489 
9 0.5593 0.225 99.00 0.217524 O.OOH76 
10 0.6731 0.315 99.00 0.322498 -0.007498 
11 0.0000 0.000 65.67 0.000000 0.000000 
12 o. '1453 0.087 F,h, Ç:.'! '-''""• '--'' 0.085140 O. O;J1860 
13 0.5378 0.130 65.67 o .130977 -0.000977 
14 0.6632 0.225 65.67 0.225576 -0.000576 
15 0.7396 0.315 65.67 0.313439 0.001561 
142 
Curvas de Calibração dos 
Medidores de Vazão 
143 
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Figura .1: CurYa de Calíbração do C:'lf\'1 - Hidrogênio 
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Figura 3.2: Curva de Calibração do CMV2 - Oxigênio 
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Figura 3.3: Curva de Calibração do Cromatógrafo 
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Capítulo 1 
Termodinân1.ica da Reação. 
As reações químicas são acompanhadas por evolução ou absorção de calor. Como 
a taxa de uma reaçã.o -cem forte dependência da temperatura, torna-se necessário 
o conhecimento do calor de reação em função da temperatura. A avaliaçã.o da 
energia livre de Gibbs e sua relação com a constante de equilíbrio nos permite 
conhecer a máxima conversã.o que teoricamente pode ser alcançada a uma dada 
temperatura. 
Calor de Reação. 
A -... ,a.riaçâo ào calor de reação como Íunçâo de temperatura pode ser avaliada 
fazendo u5o dados àe capacidade calorífica dos reagentes e produtos envolvidos 
na reação qufn1ica. 
}\'.;: capacídades ccdorificas podem ser expressas corno funções de temperatura da 
c =a--7-b>:T...,-cxT.; 1 
Para aYaliar o calor padrão reação numa dada temperatura T acima de 25°C 
fazemos uso das seguintes equações~ 
onde, 
sendo, 
b.a 
+ [T b.Cp0 (T) dT 
Jz9E 
b.a +b.bT + b.cT~ 
prod. reag. 
14 7 
(1.2) 
(1.3) 
(1.4) 
e com raciocíno análogo para ti b e ti c. Substituindo a equação 1.3 na equação 
1.3 e integrando obtemos a expressão abaixo, 
l:ib 2 l:ic , - T -'- - T" 
2 . 3 (1.5) 
onde D.Hf é o calor padrão de reação na temperatura T e l:iH0 é uma constante 
de integração que pode ser calculada se o calor padrão de reação for conhecido 
numa dada temperatura. 
Para a reação de oxidação do hidrogênio abaixo. 
1 -H2 + Z 02 .,__ H 20 
temos a seguinte função de temperatura para o calor de reação da reação química 
em questão. 
!:iH~= -239.075 x 103 - 8.9518T- 3.663 x 10-3 T 2 + 5.212 x 10-6 T 3 (J/mol) 
(1.6) 
com a expressão acima podemos gerar a Tabela (1) que nos mostra o calor de 
reação para a oxidação do hidrogênio para a faixa de temperatura de interesse 
desse trabalho. 
100 -240.002 
llO -240,09-
1:-:0 -240.193 
lé;o -240.289 
140 -240.385 
150 -240.482 
Tabela 1.1: Calor de reação da oxidação do hidrogênio. 
A Energia Livre de Gibbs e a Costante de Equilíbrio 
A relação entre a constante de equilíbrio termodinâmico e a Energia Livre de Gibbs 
pode ser escrita como, 
- RT In K (1.7) 
148 
como, 
temos. 
n 
L V; Gf - L::.G' 
i=1 
L::. G' 
in K = ( --) 
RT 
Efeito da Temperatura sobre a Constante de Equilíbrio 
(1.8) 
(1.9) 
Uma vez que a temperatura no estado padrão é a da mistura em equilíbrio. as 
variações das grandezas padrões, corno !.::. G' e L::.H 0 , modificar-se-ão com a tempe-
ratura de equilíbrio. A dependência entre a temperatura e a constante de equilíbrio 
é dada pela equação de Van't Hoff, apresentada a seguir. 
dlnK 
dT 
fazendo uso da equação (1.9) obtemos, 
-JRT 
(LIO) 
{1.11) 
Como poderr 
corr; a vanac 
notar a constante de equi1fbrlo termodinâmico está relacionada 
que é urna função de temperatura. 
\1edida~ do da reação en1 estudo foram efet-uad~ por ?\erst e Langmuir. 
Dsanào os res1:ltados com dados de ce.pa,ddade calorífica~ Levris e 
Gibbs em função 
L::.G'(T) = -240318+ l6.41x -,-3.94TlnT+6.9lxl0-3 T 2 -l.549xl0-6 T 3 ( J;mol) 
(1.12) 
Utilizando a expressão acima obtemos a Tabela (1.3). Fazendo uso da expressão de 
Energia Livre de Gíbbs em função da temperatura podemos calcular a constante 
de equilíbrio Termodinâmico para a faixa de temperatura desejada. A Tabela (1 
) mostra os valores da costante obtidos para faixa de temperatura de interesse e 
pressão de uma atmosfera. 
149 
Temperatura ( Celsius) ! ~G0 ( T) (kJ f mal) 
90 -237.190 
JOO 
110 
120 
130 
140 
150 
-236.795 
-236.394 
-235.988 
- 235.5 78 
-235.164 
-234.745 
Tabela 1.2: Energia Livre de Gibbs. 
Temperatura ( Celsius) 
90 
100 
110 
120 
130 
140 
150 
K 
I 1.27 X 10 34 
i 1.36 X 10 33 
11.64 X 10 32 
I 2.20 X 10 31 
i 3.25 X 10 30 
i 5.26 x_ 10 29 
9.26 X ]Q 28 
Tabela 1.3: Constante de Equilíbrio TernJodinâm]co. 
150 
Os resuitados apresentados na Tabela (1) indicam que no equilíbrio termodinâmico 
quase nenhuma impureza de oxigênio consegue existir. O problema é o de se 
conhecer a taxa da reação, ou seja, a rapidez com a qual o equilíbrio será atingido 
a partir das condições iniciais fixadas. 
Grau de avanço da Reação. 
O grau de avanço da reaço foi um conceito concebido pelo pesquisador belga De-
donder e caracteriza urna medida de avanço ou progressão de urna dada reção 
química. Ele define as modificações do número de moles das espécies reacionais 
presentes inicialmente no sistema. 
A definição de Ç se completa, em cada caso, ao se especificar o estado particular 
do sistema em que seu valor é zero; escolhe-se habitualmente o estado inicial do 
sistema, com as espécies químicas antes do início da reação. 
Para a reação de combinação entre o hidrogênio e oxigênio temos o seguinte de-
senvolvimento, 
-2 -l 2 
= df, (1.13) 
para o hidrogênio temos~ 
d 
= d~ 
integrando UID a um dado estado final àt r:rumero de moles onde 
zero a ~ 1E'ill(15-~ 
2dÇ 
(1.16) 
de forma análoga para o oxigênio e a água obtemos as seguintes expressões, 
(1.17) 
e, 
(1.18) 
O somatório do número de moles iniciais passa a ser representado por, 
151 
(1.19) 
onoe<:ern o número de moles dos componentes em um dado 
química avança de um certo grau de a\·anço ~-
que as n1olares dos constituintes àa reação podem ser expressas 
do grau de avanço, pelas seguintes relações, 
YH, = 
no:-
' YH,O = 
ny 
onde nT é o número total de moles mJCJaís . Para a pressão do sistema igual a 
uma atmosfera e pela estequeometría da reação de oxidação do hidrogênio temos 
pela relao K 1 = pi:,V Ky para P = 1 atm. 
Y12o . 
Yk, Yo, 
(1.20) 
Desenvolvendo a expressão acima em em termos de grau de avanço temos, 
(aim~ 1 I 
l 1 ) ' J 
(1.21) 
A expressã.o acima é uma. função apenas uma variável independente" para uma 
dada condição inicial de mistura e esta função 
algébrica nao linear pode ser por un1 
o grau aYa...rrço wc.AHL:v para a 
